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RESUMO 
O Brasil se coloca em posição privilegiada devido à sua enorme potencialidade em recursos 
naturais e agrícolas, principalmente, neste momento em que a substituição de msumos 
utilizados nas áreas alimentícia, farmacêutica e de cosméticos por produtos ongem 
natural vem tendo destaque. Entretanto, falta explorar tecnologias para aproveitamento de 
tais recursos. exemplo, têm-se o Destilado da Desodorização do Óleo de Soja 
(DDOS) a obtenção de tocoferóis (vitamina E) e o óleo de palma na obtenção de beta-
caroteno (pró-vitamina A). Para tanto, este trabalho de tese teve por objetivo estudar e 
comparar, via simulação, dois processos de separação para a obtenção destes produtos: a 
Destilação Molecular e a Extração Supercrítica. Na parte de Destilação Molecular, foi 
apresentado o desenvolvimento do processo para a recuperação de tocoferóis, a partir do 
DDOS. às dos ácidos 
graxos, a recuperação dos tocoferóis em um único estágio de destilação não será possível. 
No caso, o processo irá requerer mais de um estágio de destilação e operação em mais de 
uma temperatura para obter o produto desejado. Em sistemas onde se deve separar 
componentes que apresentam características semelhantes, principalmente em termos de 
peso molecular e pressão de vapor, como é o caso, o destilador molecular de filme 
descendente apresenta melhor desempenho. Na parte de Extração Supercrítica, foi feita a 
exploração e montagem do processo no Simulador Comerciai de Processos HYSYS, 
utilizando como caso estudo a separas:ão etanol/água. Esta etapa foi realizada para a 
familiarização com o simulador no que concerne ao desenvolvimento de uma metodologia 
para a simulação de um processo supercrítico. Foi desenvolvido o processo completo de 
Extração Supercrítica (incluindo recuperação e reei elo do solvente) para a recuperação de 
tocoferóis e para a recuperação de carotenos, usando C02 ou C02/etanol, como solvente 
supercrítico, respectivamente. Concluiu-se que, a destilação molecular foi mais efetiva na 
recuperação de beta-carotenos, enquanto que a extração supercrítica foi mais efetiva na 
recuperação dos tocoferóis. Finalmente, foi feita uma comparação entre os processos 
estudados, para a recuperação de tocoferóis, a partir do DDOS, onde foram levados em 
consideração gastos com aquisição de equipamentos, com utilidades e a qualidade 
pretendida dos produtos finais (produtividade e pureza). Foi uma comparação breve, 
destacando-se os pontos mais relevantes para a comparação entre os processos. 




Brazil has a privi!eged position due to its potentia!ity o f natural resources and agriculture, 
mainly, in this moment that the substitution o f conventional materiais used in the nutritious, 
pharmaceutical and cosmetic arcas by products has gained interest and imnn,rto11rP 
However, technologies to take advantage of such resources are not explored. As 
example, the products derived from vegetable oíls refining, the Deodorizer Distillate of Soy 
(DDSO) for obtaining tocopherols (Vitamin E) and the Palm obtaining beta-
carotene (pro-vitamín A) can be cited. So, the objectíves of this work are to study and to 
compare, through símulatíon, two separation processes for obtaining these products: 
Molecular Distillation and Supercritical Extraction. In molecular distillation, the process 
development for recovering tocopherols from DDSO is presented. It was conc!uded that, as 
fatty acids, the tocopherols recovery in a 
single stage distillation is not possible. this case, it is necessary more than one stage of 
distillation and operation in more than one temperature, for obtaining the desired product. 
For systems, presenting similar characteristics, mainly in terms of molecular weight and 
vapor pressure, as it is this case, the falling film molecular distillator presents the best 
performance. In supercritical extraction, firstly, it was made an exploration on the layout o f 
this process using the Commercial Simulator HYSYS, for separating ethanol from water. 
After that, this process was used to study the complete process (including solvent recovery 
and recycle) for recovering tocopherols from DDSO and for recovering carotenes from 
palm oi!, using C02 or C02/ethanol as supercritical solvent, respectively. lt was concluded 
that, the molecular distillation was more eftective for beta-carotene recovering and the 
supercritical extraction was more effective for tocopherols recovering. Finally, it was made 
a comparative study between both processes for recovering tocopherols from DDSO, where 
costs with acquisition of equipment and utilities and the intended quality of lhe final 
product have been taken into consideration (productivity and purity). This comparative 
study was brief, showing only the most important points for the comparison of both 
processes. 
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CAPÍTULO I 
INTRODUÇÃO E OBJETIVOS 
1.1. INTRODUÇÃO 
A substituição de insumos utilizados nas áreas alimentícia, farmacêutica e de 
cosméticos por produtos de origem natural vem ganhando forte destaque, principalmente 
em nível mundial. Neste sentido, o Brasil se coloca em posição de destaque haja visto a 
enorme potencialidade de seus recursos naturais e agrícolas. Entretanto, a reduzida 
capacidade tecnológica do país em processar tais recursos, coloca o Brasil na situação de 
exportador de matérias primas, desperdiçando a oportunidade do interessante mercado que 
se aflora para produtos naturais, numa posição expectadora, justamente em épocas de 
abertura econômica, onde o domínio tecnológico vale muito. Um conhecido exemplo é o 
produto derivado do refino de óleos comestíveis, o Destilado de Desodorização de Óleos 
Vegetais (DDOV), hoje exportado para os Estados Unidos, Japão e Inglaterra. O Japão, um 
país pobre em recursos naturais, tem se destacado em tecnologias para o aproveitamento 
desses recursos. Pode-se citar, além do DDOV, os óleos de palma para a obtenção de pró-
vitamina A; óleos de peixe para a recuperação de vitaminas K, óleos de arroz para a 
recuperação de orizanol, dentre outros. Todos estes produtos dependem, em algum estágio 
do processo produtivo, de processos de separação potencionalmente "limpos" e de alto 
desempenho. Neste caso, os processos destilação molecular ou de extração supercrítica 
e 
são de importância e, além disso, são de certa forma processos competitivos entre si, apesar 
de utilizarem condições de operação totalmente diferentes, sendo que a destilação 
molecular faz uso de baixas pressões (cerca de 10-6 mmHg = 1,33x!0-10 MPa) e a extração 
supercrítica de altas pressões (cerca de 35 MPa). 
A destilação molecular é um caso particular de evaporação, a ocorre em 
pressões extremamente baixas, de modo que o efeito do vapor gerado sobre o líquido 
praticamente não influencia a taxa de evaporação. Para tanto, a superfície de evaporação e a 
superficie de condensação devem estar separadas entre si por uma distância da ordem de 
grandeza do livre percurso médio das moléculas evaporadas, ou seja, as moléculas 
evaporadas atingirão o condensador facilmente, uma vez que encontrarão um percurso 
relativamente desobstruído. Por esse motivo, a destilação molecular é considerada um 
Hick1man, 1943), encontrando, assim, utilidades na separação e 
purificação de materiais com moléculas complexas, bem como para aqueles termicamente 
sensíveis (Erciyes et ai., 1987). 
A destilação molecular pode apresentar vantagens em relação a outras técnicas 
para a separação e/ou concentração, porque não bá a necessidade de introdução de 
componentes estranhos aos produtos naturais, e isto é desejado pelo mercado. Neste 
sentido, houve a motivação para o estudo da destilação molecular para a recuperação de 
tocoferóis a partir do Destilado de Desodorização de Óleo de Soja (DDOS) para a obtenção 
da Vitamina E com as condições exigidas pelo mercado, não somente nacional, mas com 
qualidades para a exportação. Todavia, a destilação molecular é um processo que exige 
bastante conhecimento para ser conduzido. Pequenas variações nas condições de processo 
resultam em grandes alterações nas características das correntes emergentes (Batistella e 
Maciel, 1996a). Como exemplo, pode-se citar que o uso de modelagem matemática e de 
simulação para o desenvolvimento do processo para a recuperação de carotenos do óleo de 
palma (Batistella e Maciel, 1998) proporcionou o domínio tecnológico deste processo 
rapidamente. A aplicação dos conhecimentos já adquiridos e utilizando-se dos recursos da 
simulação com o simulador DISMOL (Batistella, 1996) como base, foram importantes para 
os desenvolvimentos deste trabalho de tese. 
Por outro lado, uma outra técnica de separação que vem sendo bastante utilizada 
para os mesmos objetivos é a extração supercrítica. 
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A extração com 
da descafeinização do café e concentração de extratos (Volbrecht, 1982). Cadoni et ai. 
(2000) usaram C02 supercrítico para a extração de licopeno e beta-caroteno de tomates. 
Entretanto, a sua viabilidade para outras áreas de produção e 
fannacêutica está sendo, avaliada. Na indústria de processamento de óleos e 
gorduras, numerosos estudos da aplicação da realizados. Dentre eles, a 
degomagem óleo soja (List et a!., desodorização e desacidifícação óleo 
amendoim (Ziegler e 1993), fracionamento do óleo canola oxidado termicmmenle 
(Hansen e Artz, 1994), processamento e fracionamento da gordura do leite (Lim et al., 
1991 ), refino do óleo de oliva (Bondioli et ai., 1992), fracionamento do óleo de palma, 
usando C02 supercrítico (Markom et ai., 2001 ), dentre outros. 
grande vantagem extração com fluidos supercríticos é o seu poder 
solubi!ização, devido às apreciáveis mudanças de densidade causadas por pequenas 
variações de pressão e temperatura imediatamente acima do ponto crítico (Mendes, 2002). 
O processo de extração com fluído supercrítíco apresenta um grande número de 
vantagens frente aos processos de extração convencionais, como por exemplo, baixa 
temperatura, tecnologia limpa, solvente inerte, separação seletiva, fracionamento dos 
produtos finais e extração de produtos de alto valor agregado ou de um novo produto com 
características nutricionais. Alguns solventes usados na EFS são dióxido de carbono, 
etileno, propano, nitrogênio, oxido nitroso, monoclorofluorometano, água, etc. O solvente 
mais comumente usado é o C02, pois possui um grande número de propriedades desejáveis, 
como, por exemplo, sua disponibilidade, não é explosivo, tem baixo custo, é atóxico, o que 
o torna vantajoso para processamentos em alimentos, dentre outros (Ooi et ai., 1996). 
A soja dominou e, provavelmente, continuará dominando os mercados de proteína 
e de óleos vegetais nos Estados Unidos e no mundo, apesar da competição com as outras 
sementes oleaginosas. Razões para esta dominância incluem fatores como características 
agronômicas favoráveis, retomo razoável para quem planta e para quem comercializa, 
proteína de alta qualidade para ração animal, alta qualidade de produtos de óleo comestível 
e o abundante abastecimento de soja disponível a um preço competitivo. A proteína e o 
óleo oferecem um grande beneficio ao consumidor a um baixo custo (Pryde, 1987a). Os 
quatro príncipais produtores de soja são os EUA, Brasil, Argentina e China. 
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Além disso, o Brasil é responsável por cerca de 26% da produção mundial de soja, 
sendo o segundo maior produtor e exportador mundial de soja em grão, farelo e óleo de 
soja e a safra de 2002/2003 foi considerada recorde, em tomo de 51 milhões de toneladas. 
introdução ao problema científico que envolve este 
se que os óleos e as gorduras naturais são consumidos, atualmente, em todo o mundo. Os 
óleos vegetais correspondem a 70% da totalidade dos óleos e gorduras consumidos. 
Somente o óleo de soja é responsável por 20 a 30% do total deste mercado (Mendes, 2002). 
O processamento da soja para a produção do óleo envolve inúmeras etapas tais 
como a extração com hexano, o refino e branqueamento do óleo e a desodorização. Esta 
última etapa tem como objetivo a eliminação de todos os compostos responsáveis pelo odor 
e pelo jlavour, gerando um subproduto conhecido como destilado da desodorização, rico 
em l-!3%), ácidos graxos (79%), escaleno (6%) e (4%). Os toc•oíe;róls 
são conhecidos por terem atividade como vitamina E estando presentes na forma de quatro 
isômeros homólogos (a, p, y e 8). Por isso, são muito utilizados como aditivos em 
alimentos e como antioxidantes e serão o foco deste trabalho de tese. Os ácidos graxos, 
presentes em maior quantidade no destilado da desodorização, são o linoléico, oléico e 
palmítico, podendo ser empregados em diversos fins, contanto que não estejam 
relacionadas à indústria de alimentos, pois estão contaminados devido às várias etapas de 
processamento pelas quais o óleo de soja passa. O escaleno é um hidrocarboneto precursor 
da síntese do colesterol. Os esteróis, por sua vez, apresentam interesse para a indústria de 
fármacos por serem precursores da síntese de vários hormônios (Mendes, 2002). 
Considerando-se que todo o cultivo de soja fosse empregado na produção do óleo, 
sendo que o óleo representa de 18% a 22% da massa do grão e com uma produção anual de 
51 milhões de toneladas, tem-se cerca de 10,2 milhões de toneladas de óleo de soja bruto. 
Sendo que, segundo Araújo et ai. (1996), 0,1% do total do óleo bruto produzido (10,2 mil 
toneladas) é um subproduto, conhecido como o Destilado da Desodorização do Óleo de 
Soja (DDOS) ou "borra" de soja. Sabendo-se que existem cerca de 11 a 13% de tocoferóis 
no DDOS, então, seria possível produzir 1224 toneladas de tocoferóis por ano. No entanto, 
essa matéria-prima, rica em compostos de alto valor agregado, é usada em rações animais e 
vendida para o exterior. Cabe aqui, então, o estudo proposto para o aproveitamento deste 
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su!Jprod;uto na recuperação de Vitamina E (tocoferóis), fazendo uso de dois processos de 
separação : Destilação Molecular e Extração Supercrítica. 
Segundo Eitenmiller (1997), os óleos de soja e de dendê (palma) são responsáveis 
50% do mercado. O óleo de palma (óleo de dendê), pode ser utlll!ZaLdo como matéria 
a concentração de carotenos (pró-vitamina A). 
O óleo de palma tem uma composição de ácidos graxos que é de, 
aproximadamente, 51% insaturada e 49% saturada, enquanto que a oleína de palma é até 
mais insaturada, cerca de 56%. Esta composição de óleo provê para nossa exigência diária 
de ácido graxo essencial, li% de conteúdo de ácido linoléico. Considerando-se que ele é 
um óleo comestível dietético de origem vegetal, está, essencialmente, livre de colesterol. 
Sua composição natural de ácido graxo também requer uma mínima modificação química 
para uso em uma grande de formulações alimentícias. é vantajoso em rel:aça.o 
a outros óleos comestíveis líquidos, pois estes requerem hidrogenação (resultando na 
formação de ácidos graxos trans ), fato este que pode estar danificando a saúde humana. 
Além dos ácidos graxos do óleo de palma, os seus componentes secundários são 
inigualáveis em propriedades nutricionais. Os mais importantes dentre estes componentes 
secundários são o carotenóide (principalmente alfa e beta-carotenos) e a vitamina E da 
palma (tocoferóis e tocotrienóis). O óleo de palma bruto é a fonte mais rica da natureza em 
carotenóides com concentrações na ordem de 700-1000 ppm. Por exemplo, isto é, 
aproximadamente, 15 vezes mais que aquele presente em cenouras. O principal carotenóide 
em óleo de palma é o beta-caroteno (55%), alfa-caroteno (35%), e porcentagens menores de 
licopeno, fitoeno e zeacarotenos. Este carotenóide de palma natural tem propriedades 
antioxidantes e anticancerígenas. Por outro lado, foi reportado que a vitamina E da palma 
age como um antioxidante biológico que protege contra a oxidação acentuada e o processo 
de arteriosclerose. Os tocotrienóis atuam como reguladores de colesterol no sangue e 
também estão sendo investigados ativamente, especialmente para as propriedades 
anticancerígenas informadas no câncer mamário. Neste trabalho de tese, o foco será na 
recuperação de beta-caroteno, que é conhecido como pró-vitamina A, fazendo uso do 
processo de Extração Supercrítica. O processo de Destilação Molecular para a recuperação 
de carotenos, a partir do óleo de palma, foi estudado por Batistella (1999) e Moraes (1999), 
tanto teórica quanto experimentalmente. 
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l.2. OBJETIVOS DESTE TRABALHO DE TESE 
O presente trabalho de tese tem, como objetivo principal, simular os processos de 
destilação molecular e extração supercrítica na obtenção de tocoferóis (Vitamina E), a 
do DDOS e do processo de extração supercrítica para obtenção de ~-caroteno (pró-
vitamina A), a partir do óleo de palma. Serão, também, estudados o grau de pureza e a 
produtividade obtida em ambos os processos, assim como a flexibilidade, as vantagens e as 
desvantagens que um processo apresenta em relação ao outro, principalmente em relação à 
produtividade e ao custo. Trabalhos experimentais na área de Destilação Molecular ou já 
foram realizados (pró-vitamina A) ou estão sendo realizados (vitamina E) no Laboratório 
de Desenvolvimento de Processos de Separação (LDPS). 
Constituem, portanto, objetivos específicos deste trabalho de tese: 
o Processo de Destilação M<Jlecuilar: 
a) Simulação do processo de Destilação Molecular para obtenção dos produtos 
desejados (recuperação de tocoferóis a partir do DDOS bruto); 
b) Estudo do Simulador DISMOL, o qual representa o Processo de Destilação 
Molecular e que foi desenvolvido por Batistella (1996). Este simulador é altamente 
dependente do sistema a ser estudado, devendo este, ser completamente 
caracterizado; 
c) Caracterização do sistema a ser estudado, o DDOS bruto. Apresentação dos 
cálculos e das estimativas de propriedades físicas, termodinâmicas e de transporte 
da mistura e dos componentes puros que deverão ser introduzidos no Simulador 
DISMOL; 
d) Simulações no Simulador DISMOL, tanto para o destilador molecular de filme 
descendente como também para o destilador molecular centrifugo, para definição 
de condições operacionais, rendimento, recuperaçâo e conhecimento global do 
processo; 
e) Com os resultados obtidos, será feita a comparação com o processo de extração 




2) Para o Processo Extração <:nnM"0 ';·,; 
a) Simulação do processo de Extração Supercrítica para obtenção dos produtos 
desejados (recuperação de tocoferóis a partir do DDOS bruto e recuperação de 
b) Estudo do Simulador Comercial de Processos HYSYS, para formulação do 
problema para a representação do processo de Extração Supercrítica, já que esta 
tarefa não é no simulador. isto, a separação etanol/água foi utilizada 
como caso estudo; 
c) Criação dos componentes hipotéticos do DDOS bruto e do óleo de palma 
esteríficado. Como ambas as matérias-primas se tratam de um conjunto de 
moléculas complexas, estas foram representadas pelo método de contribuição 
grupos ferramenta disponível e muito útil no Simulador HYSYS; 
d) Simulação do processo completo de Extração Supercritica (incluindo recuperação 
e reciclo do solvente) para o sistema DDOS bruto para a recuperação de 
tocoferóis, usando C02 como solvente supercrítico, definindo as condições 
operaciOnais, rendimento, recuperação e tendo um conhecimento global do 
processo; 
e) Simulação do processo completo de Extração Supercrítica (incluindo recuperação 
e reciclo do solvente) para o sistema óleo de palma esterificado para a recuperação 
de beta-carotenos, usando C02/etanol como solvente supercrítico, definindo as 
condições operacionais, rendimento, recuperação e tendo um conhecimento global 
do processo; 
f) Com os resultados obtidos no item d, fazer a comparação com o processo de 
Destilação Molecular na recuperação de tocoferóis, no que se refere à 
produtividade e custo; 
g) Com os resultados obtidos no item e, fazer a comparação com o processo de 
Destilação Molecular na recuperação beta-carotenos, realizado por Batistella 
( 1999), em sua tese de Doutorado. 
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1.3. APRESENTAÇÃO DA TESE 
A tese será apresentada da seguinte maneira: 
No Capítulo serão apresentadas a definição e a origem dos produtos a serem 
obtidos: os tocoferóis, a do Destilado da Desodorização do Óleo de Soja (DDOS) e os 
carotenos, a partir do óleo de palma e, também, as características de ambos os processos: 
Destilação Molecular e Extração Supercrítica. 
No Capítulo serão realizadas a exploração e a montagem do processo de 
Extração Supercrí!ica no Simulador Comercial de Processos HYSYS, usando como 
exemplo a separação etanol/água. Esta etapa foi realizada, principalmente, para a 
familiarização com o simulador, mas acabou sendo bastante interessante, resultando na 
publicação de vários trabalhos. 
No Capítulo IV, apresentada a criação dos componentes hipotéticos no 
Simulador Comercial de Processos HYSYS. Esta é uma ferramenta muito dentro do 
simulador, já que os compostos de interesse são moléculas bastante complexas, sendo 
possível representá-las pelo Método de Contribuição de Grupos UNIFAC (HYSYSTM, 
2001 ). As propriedades que foram encontradas, principalmente no Merck Index (Windholz 
et ai., 1976), foram utilizadas, enquanto que aquelas que não foram encontradas, foram 
estimadas pelo próprio simulador HYSYS. Neste capítulo, serão chamados os seguintes 
apêndices: Apêndice A - Componentes Presentes no DDOS Bruto e Apêndice B -
Componentes Presentes no Óleo de Palma Esterificado. 
No Capítulo V, será apresentada a avaliação do processo de Extração Supercrítica 
para a recuperação de tocoferóis, a partir do Destilado da Desodorízação do Óleo de Soja 
(DDOS), usando C02 como solvente supercrítico. Foi proposto um diagrama para 
representar o processo completo de recuperação de vitamina E (tocoferóis) e fitoesteróis. 
Foi colocado, também, o reciclo a fim de recuperar o solvente para sua reutilização no 
processo. 
No Capítulo VI, será apresentada a avaliação do processo de Extração Supercrítica 
para a recuperação de carotenos, a partir do óleo de palma. F oi proposto um diagrama para 
representar o processo completo de recuperação de carotenos. Foi colocado, também, o 
reciclo a de recuperar o solvente para sua reutilização no processo. 
8 
1-
No Capítulo será apresentada a avaliação do processo Destilação 
Molecular para a recuperação de tocoferóis. Primeiramente, houve a necessidade de 
calcular e estimar várias propriedades físicas, termodinâmicas e de transporte da mistura e 
dos componentes presentes na matéria-prima que será introduzida no Simulador DISMOL, 
no caso, propriedades DDOS bruto. Algumas destas propriedades, tais como, 
temperatura crítica, volume pressão crítica e fator acêntrico, foram obtidas através 
criação de grupos hipotéticos no Comercial de Processos HYSYS, uma vez 
que eles já sido criados para o estudo do processo de Extração Supercrítica, 
conforme já apresentado no Capítulo IV. 
No Capítulo VIII, será feita uma comparação entre os processos estudados, 
extração supercrítica e destilação molecular, para a recuperação de tocoferóis a partir do 
DDOS. Nesse levados em consideração gastos com aquisição de 
equipamentos, utilidades e a qualidade pretendida do produto final (produtividade e 
pureza). 
No Capítulo IX, serão apresentadas as conclusões tiradas a partir dos processos 
estudados e resultados obtidos, algumas sugestões para trabalhos futuros e, também, os 
frutos deste trabalho de tese, que foram os trabalhos publicados. 
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CAPÍTULO li 
PROCESSOS DEFINIÇÃO DOS PRODUTOS 
CONSIDERADOS NESTE TRABALHO E 
ESTADO DA ARTE 
II.l. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, serão apresentadas a definição e a origem dos produtos a serem 
obtidos: os tocoferóis, a partir do Destilado da Desodorização do Óleo de Soja (DDOS) e os 
carotenos, a partir do óleo de palma. Além disso, serão consideradas as características de 
ambos os processos: Destilação Molecular e Extração Supercrítica e demonstrados os 
estudos que vêm sendo realizados utilizando estes processos e produtos. 
H.2. MATÉRIA PRIMA PARA A OBTENÇÃO DA VH AMINA E 
II.2.1. O óleo de soja 
A produção do óleo de soja constitui um dos mais importantes setores do 
complexo agroindustrial, pela ampla utilização dos seus produtos nas indústrias 
trabalho e Estado da Arte 
siderúrgicas, de cosméticos e como matéria-prima no processamento de alimentos para o 
consumo humano (Mendes, 2002). 
O óleo de soja tem mostrado um crescimento similar à semente, pois é mais barato 
que o milho e o girassol e tem muitas das características desejáveis destes óleos vegetais 
"premium". O óleo de soja apresenta um grande conteúdo de ácido linoléico e um baixo 
conteúdo de ácidos graxos saturados, o que é mais interessante nutricionalmente do os 
óleos mais saturados. 
De acordo com Minshew (1977), o óleo de soja apresenta um grande número de 
vantagens e algumas desvantagens quando comparado com outros óleos vegetais. Como 
vantagens, têm-se que: um alto nível de ínsaturação está presente; o óleo permanece líquido 
em uma vasta faixa de temperatura; o óleo pode ser hidrogenado seletivamente, 
misturando-o com óleos semi-sólidos ou o óleo parcialmente hidrogenado pode 
ser usado como um óleo semi-sólido causa dos níveis relativamente baixos de ácido 
palmítico, o qual em uma concentração maior causaria uma forma sólida e plástica; o óleo 
pode ser processado facilmente para remover os fosfatídeos, traços de metais e sabões, o 
que melhora a estabilidade; apresentam antioxidantes naturais (tocoferóis) e estes não são 
completamente removidos durante o processo de refino. E, como desvantagens, têm-se que: 
os fosfatídeos, presentes em quantidades relativamente grandes (acima de 2%), devem ser 
removidos por processamento,entretanto, a goma recuperada é fonte de lecitina comercial; 
o óleo contém de 7 a 8% de ácido linolênico, o qual é responsável pelo sabor e pelo 
cheiro,entretanto, uma hidrogenação parcial e seletiva pode ser realizada facilmente para 
diminuir a concentração de ácido linolênico para valores menores que 3%, com grande 
melhora nos resultados de estabilidade. 
H.2.2. Composição do óleo de soja 
O óleo bruto extraído necessita de tratamentos adicionais para ser convertido em 
um produto estável, nutritivo e com sabor agradável, que é utilizado na fabricação de 
margarina, óleos para salada e para cozinhar. O refino pode incluir degomagem, 
neutralização (refino alcalino), branqueamento e desodorização. É necessário remover 
fosfatídeos e ácidos graxos livres, pois ambos afetam a sua estabilidade (Pryde, 1987b ). 
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O processo de retmo não afeta a composição de ácido graxo do mas 
remove a maioria dos ácidos graxos livres e a pigmentação, além de diminuir os conteúdos 
de alguns dos constituintes minoritários, como os tocoferóis (31-47%), os esteróis (25-
32%) e escaleno (!5-37%) (Gutfinger e Letan, l974a). 
Além dos constituintes minoritários já mencionados, existem no bruto 
e mmerms. dos pigmentos mais predominantes é o !3-caroteno, o qual é responsável 
pela cor amarela do óleo de soja e a mais importante das pró-vitaminas A. Os grupos 
cromóforos do !3-caroteno (duplas ligações conjugadas) são destruídos pela hidrogenação e 
pela alta temperatura de desodorização. 
na 
A composição típica do óleo de soja bruto e do óleo soja refinado é apresentada 
L 
Tabela II.l: Composição média do óleo bruto e do óleo refinado. 
Componentes 
Triglicerideos (%) 
F osfatídeos•,b (%) 
Matéria Insaponificável (%) 
Fitoesteróisd (%) 
Tocoferóise (%) 
Hidrocarbonetos- escaleno r(%) 
Ácidos graxos livres (%) 
Traços de metais• 
Ferro (ppm) 
Cobre (ppm) 
"Evans et aL (1974) 
bList et ai. ( 1978) 
'Correspondente a 1-1 5 ppm de fósforo. 
dWeihrauch e Gardner (1978) 
'Bauemfeind ( 1 977) 






















lJ dos trabalho e Estado da Arte 
Os triglicerídeos do óleo de soja contêm ambos os ácidos graxos, saturados e 
insaturados, que estão apresentados na Tabela II.2 (Pryde, 1987b ). 
A etapa do processamento que tem algum nos tipos de ácidos 
presentes é a hidrogenação parcial, a qual resulta na formação de pequenas quantidades de 
isômeros geométricos e de posição dos ácidos insaturados originalmente presentes. 
Tabela H.2: Faixa de composição e composição média de ácidos graxos no óleo de soja 





0,1 <õ:; I Mirístico 0,2 
Palmítico 7-12 10,7 
Esteárico 2-5,5 3,9 
Araquídico <1,0 0,2 
Behênico <O 5 
Total 10-19 15,0 
Insaturados 
Palmitoléico <0,5 0,3 
Oléico 20-50 22,8 
Linoléico 35-60 50,8 




"Brignoli et ai. (1976) 
A composição do óleo de soja bruto varia bastante, particularmente, no tipo de 
ácido graxo insaturado, dependendo da variedade da soja e das condições climáticas de 
onde foi plantada. 
O óleo de soja é bem conhecido devido ao seu alto conteúdo de ácido linoléico, 
um ácido graxo poli-insaturado , que é essencial para uma nutrição correta. Apresenta 
também de 2 a 13% de ácido linolênico (média=7%), um ácido graxo po!i-insaturado não 
essencial e é muito mais susceptível à oxidação que os ácidos oléico ou linoléico. Por causa 
desse conteúdo relativamente alto de ácido linolênico, o óleo de soja não é tão estável à 
14 
I! dos Produtos e Processos considerados neste trabalho e Estado da Arte 
auto-oxidação quanto desejável e o aroma e chE,rro desagradáveis se desenvolvem mais 
rapidamente, do que em óleos que não o contém (Evans et ai., 1965). 
O conteúdo de ácido linolênico pode ser diminuído através de uma hidrogenação 
parcial. 
H.2.4. Estmtura do triglicerídeo 
Devido ao conteúdo ácido graxo insaturado no óleo de soja, quase todas as 
moléculas de glicerídeo contêm pelo menos dois ácidos graxos insaturados e di- e 
triglicerídeos saturados estão ausentes. 
Três regras simples podem ser usadas para calcular a composição de glicerídeo, 
contanto que uma análise precisa dos ácidos graxos seja disponível (Evans et ai., 1969): 
l) Ácidos graxos, como o palmítico, esteárico e >C1s são exclusivamente fixados para as 
posições l e 3; 
2) Os ácidos oléico e linoléico são tratados similarmente e distribuídos ao acaso e 
igualmente em todas as três posições; qualquer excesso destes ácidos serão adicionados na 
posição 2; 
3) Todas as posições restantes são preenchidas pelo ácido linoléico. 
De acordo com Fatemi e Hammond (1977), há pouco ácido palmítico, esteárico na 
posição 2. Entretanto, foi mostrado que a posição I é rica em ácidos palmítico, esteárico e 
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linolênico, enquanto que a posição 3 é rica em ácido oléico e a posição 2 é rica em ácido 
línoléíco. 
U.2.5. Matéria Insaponificiível 
A seguinte composição dos insaponificáveis da soja foi relatada por Itoh et al. 
(1973a), obtida por extração direta do óleo saponificado: 15% de hidrocarbonetos, 14% de 
álcoois triterpênicos, li% de 4-metilesteróis e 60% de esteróis. 
Já Gutfinger e Letan (l974b) relataram a seguinte composição média para o óleo 
de soja bruto: 1,6% de insaponificáveis, 135 ~g de escaleno /g de óleo, 3,650 ~g de esteróis 
/g de óleo e 1,240 ~g de tocoferóis /g de óleo. 
H.2.5.1. Fitoesteriiis 
A maioria dos óleos vegetais contém de I 00-500mg de esteróis por I OOg de óleo. 
O óleo de soja contém em média 327mg por lOOg de óleo (Weihrauch e Gardner, 1978). 
O processo de refino reduz esta quantidade para 32% e a hidrogenação parcial para 
27%. Dentre os fitoesteróis presentes estão o P-sitosterol, campesterol, estigmasterol e 
outros, já em menor quantidade. Os fitoesteróis estão apresentados na Figura II.2. 
Na Tabela II.3 estão apresentados os conteúdos de esteróis no óleo de soja. 
Tabela U.3: Conteúdo de esterol no óleo de sojaa 
Bruto Refinado Refinado e Hidrogenado 
Esterol mg/100 g de óleo de soja 
p-sitosterol 183 123 76 
Campesterol 68 47 26 
Estigmasterol 64 47 30 
!)..
5 -avenasterol 5 l nd 
7 . l !'J. -esl!gmastero 5 nd 
!'J. 7 -avenasterol 2 0,5 nd 
Total 327 221 132 
'Weihrauch e Gardner (1978), (nd=não detectado) 
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Figura H.2. Alguns dos fitoesteróis do óleo de soja. 
Além dos fitoesteróis já apresentados, ocorre no óleo de SOJa, em pequenas 
quantidades, um número de compostos de 4-metilesterol e álcool triterpênico, que também 
estão presentes na maioria dos óleos vegetais (Itoh et ai., 1973b ). 
U.2.5.2. Tocoferóis 
Os tocoferóis são uma mistura de a, ~. y, o- tocoferóis que podem ser encontrados 
em várias proporções e concentrações e estão presentes em óleos vegetais como soJa, 
girassol, canola, algodão, milho, palma e arroz (Eitenmiller, 1997). 
Quatro tipos de tocoferóis estão apresentados na Figura II.3 (Kasparek, 1980). 
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Figura Estruturas dos tocoferóis. 
sendo que, 
a-tocoferol: R1=R2=R3=Me=CH3 P-tocoferol: R'=R
3=Me=CH3 e R
2=H 
y-tocoferol: R2=R3=Me=CH3 e R
1=H o-tocoferol: R 1=R2=H e R3=Me=CH3 
Os tocoferóis conferem ao óleo estabilidade à oxidação e deterioração (Bamicki et 
a!., 1996). Durante o refino, com a finalidade de tomá-los agradáveis ao paladar, estes óleos 
são submetidos a um tratamento para retirar os componentes que promovem o cheiro e o 
sabor desagradáveis: a desodorização. A desodorização é feita sob pressão reduzida e altas 
temperaturas, cuja corrente de destilado apresenta um efluente orgânico denominado de 
destilado de desodorização de óleo. O destilado de desodorização é composto basicamente 
de ácidos graxos, triglicerídeos, diglicerideos, monoglicerídeos, hidrocarbonetos, 
terpenóides e outros compostos minoritários, além de tocoferóis e fitoesteróis (Mattikow e 
Periman, 1955), os quais são retirados indesejavelmente do óleo na etapa de desodorização. 
A composição destes elementos, principalmente dos tocoferóis, depende de diversos fatores 
como a espécie do vegetal em que é extraído o óleo, a variedade da espécie, estágio de 
maturação das sementes, estação do ano, condição de colheita das sementes, procedimento 
de extração e purificação do óleo, tempo e condições de armazenamento do DDOV 
(Eitenmiller, 1997). 
Os tocoferóis são os constituintes não esterificáveis (Bauemfield, !980) presentes 
em óleos vegetais como, por exemplo, em óleos de girassol, soja, algodão, amendoim, 
palma e são chamados de componentes minoritários (Pryde, 1980), por se apresentarem em 
quantidades reduzidas em relação aos glicerídeos e ácidos graxos, em valores máximos de 
0,16% mássico (Eitenmiller, 1997, Jung et ai., 1989). Entretanto, os tocoferóis apresentam-
se em concentrações elevadas nos DDO vegetais, obtidos durante o processamento dos 
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óleos, em concentrações que podem de 1% a 14% (Ramamurthi e McCurdy, 1993). 
Assim os DDO vegetais são importantes fontes desses componentes e podem ser utilizados 
para a produção de tocoferóis. 
Os duas propriedades 
usados na alimentação, cosmética e farmacêutica: atividade vitamínica, vitamina E (Karrtal-
1 983). 
Os tocoferóis apresentam a seguinte seqüência decrescente de atividade vitamínica 
(Bougeois, 1992): a > ~ > y > o - tocoferol, sendo que o a-tocoferol é a vitamina E. Já 
como antioxídante apresentam atividades mversas à da vitamina E: 
o> y > ~>a -tocoferóis (Bauemfield, 1980). 
Verificando a Tabela pode-se concluir que o DDO de girassol apresenta 
principalmente propriedade vitamínica, e o DDO de soja apresenta principalmente 
propriedade antioxidativa. 
Tabela ll.4: Composição média dos principais componentes de alguns destilados de desodorização. 
a- 13- y- 8-
tocoferol tocoferol tocoferol tocoferol Gliceróis 
(%) (%) (%) (%) (%) 
Soja' 1,3 0,2 6,1 2,5 17,0 
Girassolb 4,1 0,7 46,3 
Cano la' 0,4 0,05 0,6 5, I 
'Ramamurthi e McCurdy (1993); Eitenmiller (1997) 













O uso de tocoferóis como vitamina E tem sido amplamente difundido pelo mundo, 
já que é a forma natural da vitamina. Também seu uso como antioxidante tem se tomado 
uma das principais aplicações; além de ser o principal antioxídante natural que apresenta 
características muito melhores que os outros antioxidantes artificiais (BHT, BHA, TBHQ 
entre outros), como por exemplo a sua baixa volatilidade e elevada solubilização em óleos. 
Sua atividade antioxidante, em muitos casos, é maior que as dos artificiais (Henkell, 1996). 
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Também, estudos têm demonstrado a importância, tanto econômica quanto 
científica, dos tocoferóis como fontes naturais de vitamina E e de antíoxidante, 
características estas que previnem de enfermidades relacionadas ao processo de oxidação 
lipídica, como câncer, doenças cardiovasculares e cataratas (Stampfer et al., 1993). 
Embora presentes em uma quantidade pequena, os tocoferóis presentes no óleo de 
soJa realizam uma valiosa função, pois eles possuem propriedades anti-oxidantes e 
protegem o óleo contra a oxidação. 
O a-tocoferol apresenta maior atividade como vitamina E e o 6-tocoferol é um 
antioxidante mais efetivo. Os a-, y- e 8-tocoferóis estão presentes tanto no óleo refinado 
como no óleo de soja bruto. Alguns valores representativos estão dados na Tabela IL5. 
Tabela 11.5: Conteúdo toco fero! no óleo bruto e no óleo refinado de soja 
Tocoferóis, mg/100g 
Óleo de soja a- y- 3- Total 
a Bruto 9-12 74-102 24-30 113-145 
aRe finado 6-9 45-50 19-22 73-77 
"Gutfínger e Letan (1974a) 
O y-tocoferol está presente em maior quantidade. O P-tocoferol está presente em 
menor quantidade (menor que 3% do total de tocoferóis) (Mordret e Laurent, 1978). 
Os tocoferóis encontrados na natureza pertencem a dois grupos distintos de 
compostos: os pertencentes ao grupo dos tocoferóis, que possuem uma cadeia lateral de 
fito! e o grupo dos tocotrienóis, que possuem estrutura similar com dupla ligação nos 
carbonos 3, 7 e 11 na cadeia lateral (Kutsky, 1973). 
Os tocoferóis e tocotrienóis ocorrem como uma variedade de isômeros que 
diferem em número e localização do grupo metila no anel cromanol como apresentado nas 
Figuras IL3 e II.4. 
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Figura H.4. Estruturas dos tocotrienóis. 
sendo que, 
a-tocoferol: R1=R2=R3=Me=CH3 P-tocoferol: R
1=R3=Me=CH3 e R
2=H 
y-tocoferol: R2=R3=Me=CH3 e R
1=H õ-tocoferol: R1=R2=H e R3=Me=CH3 
O a-tocoferol natural é, normalmente, designado ( d)-a-tocoferol e o a-tocoferol 
sintético é denominado ( d,l)-a-tocoferol (Machlin, 1980 e 1982). 
A nomenclatura usada para tocoferóis e tocotrienóis está apresentada na Tabela 
H.6 (Desai, 1980). 















5, 7 ,8-trimetiltocotrienol 
5,8-dimetiltocotrienol 
7 ,8-dimetiltocotrieno I 
8-metiltocotrienol 
H.2.5.2.1. Propriedades físico-químicas e estabilidade dos tocoferóis 
Os tocoferóis apresentam-se na forma de um óleo viscoso à temperatura ambiente. 
São insolúveis em água e solúveis em óleos e em diversos solventes de lipídeos tais como 
acetona, álcoois, clorofórmio, éter, benzeno e hexano (Ball, 1988). 
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Kofler et al. (1962) apresentaram os seguintes pontos de fusão (Tabela H.7): 
Tabela H.7: Pontos de fusão para o a.-tocoferol 
a.-tocoferoi 
acetato de a.-tocoferol 
succinato de a.-tocoferol 
2,5 a 3,5°C 
26,5°C a 27,SOC 
76 a 77°C 
Os tocoferóis são lentamente oxidados pelo oxigênio atmosférico. Por outro lado, 
esta oxidação é acelerada pela exposição à luz (radiação UV), calor e álcali e na presença 
de sais de ferro e cobre. Na ausência de oxigênio são estáveis ao calor até 200°C e são 
até 100°C. Os ésteres derivados tocoferóis, 
como o acetato de a.-tocoferol e succinato de a.-tocoferol, apresentam maior estabilidade 
em relação ao oxigênio, íons metálicos, luz e calor, sendo, portanto, esta a forrna de maior 
interesse comercial (Ames, 1972 e Machlin, 1982). 
A rotação ótica dos tocoferóis naturais é de pequena magnitude e dependente da 
natureza do solvente. O a-tocoferol possui poder rotatório de 0,32 em etano! a 25°C 
(Machlin, 1980). 
O espectro na região do ultra-violeta apresenta absorção máxima entre 292 a 298 nm 
em etano!. A acilação do grupo hidroxila fenólico desloca a absorção máxima para 
comprimentos de onda menores de 276 a 285 nm. Na região do infraverrnelho, o espectro 
mostra vibração de estiramento comum do grupo -OH (2,8 a 3,0 j.tm) (Sebrell e Harrís, 
1972). 
U.2.5.2.2. Função antioxidante dos tocoferóis 
Os tocoferóis, além da atividade vitamínica, possuem aplicação tecnológica em 
alimentos como antioxidantes naturais. Os antioxidantes sintéticos, apesar de serem 
eficazes, não são universalmente aceitos devido ao fato de sua segurança não estar 
totalmente comprovada (Schuler, 1990). 
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feita uma comparação entre os antioxidantes naturais e sintéticos, apontando 
suas vantagens e desvantagens (Valenzuela e Nieto, 1996). Os antioxidantes sintéticos 
apresentam um menor custo e uma menor solubilidade em água em relação aos naturais. 
Os tocoferóis possuem um hidroxila fenólico essencial para sua ação 
antioxidante, que basicamente consiste em interromper a reação em cadeia dos radicais 
livres pela doação de 1 átomo de hidrogênio ao radical hidroperóxido. O radical resultante 
derivado do tocofero! é relativamente estável e cessa a reação em cadeia (Almeida, 2000). 
Do mesmo modo, os tocotrienóis têm atividade antioxidante similar aos respectivos 
tocoferóis (C!ark et al., ! 990). 
H.2.5.3. Hidrocarbonetos 
De acordo com Evans et ( 1964 ), a fração de hidrocarbonetos da matéria 
insaponificável tem a seguinte composição: 4% de n-alcanos, mais de 50% de alcenos 
(escaleno) e, aproximadamente, 45% de hidrocarbonetos de cadeia ramificada. 
O escaleno é um hidrocarboneto terpenóide que ocorre naturalmente em óleos de 
fígado de peixes. É o hidrocarboneto mais importante presente nas frações insaponificáveis 
de óleos e gorduras. É, normalmente, usado na sua forma natural ou hidrogenada em 
preparações cosméticas como agente emoliente (Mendes, 2002). 
O escaleno é o maior componente da fração dos hidrocarbonetos e é o precursor 
biossintétíco do colesterol (Bondioli et al., 1993) e de outros esteróides. É incolor, pois 
possui suas ligações duplas não conjugadas. 
Sua formação sintética ocorre através de uma reação enzimática do pirofosfato de 
famesila, quando se junta a dois grupos famesila (Allinger et ai., 1978). Sua forma natural 
apresenta maior atividade que sua forma sintética. 
H.2.6. Refino do óleo de soja 
Assim como a maioria dos óleos de outras fontes vegetais, o óleo de soja bruto 
possm compostos indesejáveis que podem ser prejudiciais à estabilidade oxidativa e à 
qualidade final do produto. As impurezas são, geralmente, de dois tipos: as solúveis em 
óleo e as insolúveis em óleo. As impurezas solúveis no óleo são mais dificeis de serem 
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removidas e, dentre elas, estão as principais: ácidos graxos livres, fosfatídeos, substâncias 
mucilaginosas, corpos coloridos, proteínas ou frações de proteína, tocoferóis, esteróis, 
hidrocarbonetos, cetonas e aldeídos. Essas impurezas podem estar na solução ou em 
suspensão coloidaL Algumas estão presentes em quantidades muito pequenas. 
Nem todos os constituintes não-glicerídicos são indesejáveis. Os tocoferóis ajudam 
a proteger o óleo da oxidação, a qual tem um efeito prejudicial no gosto do óleo. Os 
esteróis são inodoros, insípidos, sem cor, estáveis ao calor. As outras impurezas, 
geralmente, são ruins para o gosto, o cheiro, a cor, à estabilidade ao calor e à estocagem e 
isso influi na utilidade do óleo (Brekke, l987a). 
Para a eliminação de todas estas impurezas, emprega-se o refino do óleo, 
consistindo numa série de operações (Erickson, 1983). O refino químico é o mais usado, 
ser um processo e versátil e, também, por poder ser aplicado a uma 
grande variedade de óleos (Kim et al., 1985). 
Inicia-se com a etapa de degomagem com água, que irá remover a lecitina, os 
fosfatídeos e as gomas mucilaginosas que, quando hidratados, tomam-se insolúveis no 
óleo. A lecitina constitui 1,5 a 3% do óleo bruto e é separada por hidratação e 
centrifugação. Os ácidos graxos livres, corpos coloridos e os pró-oxidantes metálicos serão 
removidos na etapa de refino alcalino (Brekke, 1987a). Este produto, sem lecitina, é 
conhecido como óleo degomado e é usado na indústria química e alimentícia. Em seguida, 
faz-se a neutralização alcalina, onde serão removidos os ácidos graxos, metais, clorofilas e 
outros pigmentos, os fosfatídeos não hidratáveis residuais e parte dos tocoferóis, formando 
uma borra que é removida por centrifugação. O óleo neutro é lavado várias vezes para a 
remoção dos sabões residuais e, em seguida, centrifugado (Gunstone, 1983). A borra 
produzida é utilizada na fabricação de sabões e de rações. 
Apesar do pré-tratamento com ácido fosfórico, degomagem ou refino cáustico para 
remover os fosfatídeos, ácidos graxos livres e alguns pigmentos, o óleo ainda continua 
contendo corpos coloridos (clorofilas, carotenóides), cheiro e várias impurezas que 
necessitam ser removidas até que o óleo chegue na cor e gosto aceitáveis. Algumas dessas 
impurezas remanescentes serão reduzidas, em suas quantidades, através de um processo 
chamado branqueamento, embora o termo mais apropriado seria tratamento de adsorção. O 
grau de branqueamento vai variar de acordo com o produto final que se deseja (Brekke, 
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1987b ). A prática do branqueamento óleo de soja quase sempre melhora o odor e sabor 
iniciais. Outra função é a de remover quantidades mínimas de materiais que podem causar 
problemas na próxima etapa do processo. Remoção de sabões residuais provenientes do 
retmo alcalino do óleo por adsorção é um exemplo. O adsorvente deve remover os íons 
metálicos pró-oxídantes presentes na fonna de sabões metálicos. Esses sabões irão causar 
problemas no processo de bidrogenação, como também no gosto e estabilidade do óleo 
desodorizado. O adsorvente também remove compostos decompõe peróxidos e 
adsorve os aldeídos e cetonas resultantes da decomposição dos peróxídos (Brekke, l987b ). 
E, finalmente, como última etapa, tem-se a desodorização, que é um processo para eliminar 
substâncias que provocam odores ou sabores indesejáveis ao óleo. Quando se têm estas 
substâncias contidas no óleo, tem-se um produto final que é chamado de "óleo rançoso" ou 
"cheirando a peixe". Estes tennos são vulgarmente usados para caracterizar um estado no 
óleo, adquirido pela de tecnologia na desodorização (Miyasaka e Medina, 198 
Na desodorização, busca-se eliminar substâncias que, baseadas na grande 
diferença que existe na volatilidade, comparada aos componentes fixos do óleo de soja, 
podem ser combatidas em condições especiais. A desodorização baseia-se na destilação, em 
corrente de vapor, no qual as substâncias voláteis se separam do óleo não volátiL 
O processo se dá em alta temperatura, baixa pressão absoluta, o que favorece na 
aceleração da destilação, protege o óleo contra oxidação, impede a hidrólise do óleo pela 
ação do vapor e diminui a quantidade necessária deste vapor. A estabilidade de um produto 
final depende da eliminação das substâncias voláteis indesejáveis, que são aquelas que 
resistiram ao tratamento da neutralização, portanto não se saponificaram, sendo conhecidas 
como insaponificáveis. Além destas, uma quantidade de ácidos graxos livres também são 
eliminados na desodorização. 
As substâncias eliminadas pela desodorização são: os ácidos graxos livres (cujos 
pontos de ebulição de alguns estão na Tabela IL8, em função da temperatura); os peróxidos, 
que são instáveis, produtos de oxidação do óleo, e que se transfonnam em substâncias 
estáveis que provocam alteração no gosto e odor do óleo; cetonas e aldeídos; terpenos; 
ácidos graxos de baixo peso molecular (butírico, capróico ), que transmitem fortes odores; 
além dos pigmentos naturais, cuja eliminação durante a desodorização indica relativa 
eficiência nesta etapa do processo. Junto a este grupo de substâncias, também são 
arrastados hidrocarbonetos, esteróis e tocoferóis, cuja presença no óleo não é prejudicial, 
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pelo contrário, que estes últimos são an!ioxidantes naturais; um pouco óleo neutro 
também é eliminado por arraste. 
Portanto, o gosto, o odor, a cor e a estabilidade (o que significa uma duração maior 
ao óleo, antes de iniciar-se a rancificação) são fatores afetados pela desodorização. 
alteração destes fatores não depende tão somente das substâncias que estão presentes 
naturalmente no óleo, como também daquelas que se formam durante o armazenamento e 
do próprio processamento. 
Tabela H.8: Pontos de ebulição dos ácidos graxos saturados (Almeida, 2000) 
Pressão Pontos de Ebulição em oc 
mmH Láurico Mirítico Palrnítico Esteárico 
1 61,7 87,5 110,3 130,2 149,2 167,4 183,6 
2 71,9 97,9 121,1 141,8 161,1 179,0 195,9 
4 82,8 109,1 132,7 154,1 173,9 192,2 209,2 
8 94,6 121,3 145,5 167,4 187,6 206,1 224,1 
16 107,3 134,6 159,4 181,8 202,4 221,5 240,0 
32 120,8 149,2 174,6 197,4 218,3 238,4 257,1 
64 136,0 165,3 191,3 214,6 236,3 257,1 276,8 
128 152,5 183,3 209,8 234,3 257,3 278,7 299,7 
256 171,5 203,0 230,6 256,6 281,5 304,6 324,8 
512 192,5 225,6 254,9 282,5 309,0 332,6 355,2 
760 205,8 239,7 270,0 298,9 326,2 351,5 376,! 
A remoção dos materiais indesejáveis dependerá (Almeida, 2000): 
a) da pressão do vapor dos materiais a serem removidos; 
b) da pressão absoluta reduzida do processo; 
c) da temperatura; 
d) do tempo de desodorização; 
e) da quantidade de vapor direto em relação ao óleo; 
f) da eficiência do aparelho. 
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As condições a que nonnalmente são submetidos óleos em processos de 
desodorização são (Almeida, 2000): 
• Pressão absoluta = l a 6 mmHg; 
* desodorização = 2 J o a 270°C 
• Tempo de residência para desodorização: 
sistema descontínuo ou batelada ("batch") = 2 a 6 
sistemas semi-contínuos ou contínuos= 15 a 120 minutos; 
• Vapor direto(% em relação ao peso do óleo): 
sistema descontínuo= 5 a 15%; 
sistemas se!m··CO>ntmutos ou contínuos= 1 a 5% 
• Produtos em ácidos graxos livres: 
alimentação, incluindo refinação física= 0,05 a 6%; 
óleo desodorizado= 0,02 a 0,05%. 
U.2.7. Destilado da Desodorização do Óleo de Soja (DDOS) - Matéria prima na 
obtenção de Vitamina E 
O DDOS, ou também conhecido como borra de SOJa, que é concentrada em 
tocoferóis e esteróis, é uma das correntes resultantes da desodorização, que nonnalmente é 
considerada como sendo um subproduto na produção de óleo de soja. 
Como a desodorização é a etapa que sofre maior perda, em relação a qualquer um 
dos compostos, com 21 a 27% em relação aos tocoferóis, de 25 a 32% para os esteróis e 35 
a 40% para o escaleno, isto demonstra que o DDOS constitui uma matéria-prima rica em 
compostos de alto valor agregado, enfatizando nosso interesse por este subproduto. 
II.2.7.1. Composição do DDOS 
Muitos autores estudaram a composição do DDOS, como pode ser observada na 
Tabela IL9 (Almeida, 2000). 
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As diferenças entre os valores obtidos pelos autores abaixo se devem aos diversos 
sistemas empregados para a desodorização e variações nos parâmetros do processo e 
sistemas utilizados na recuperação do destilado (Almeida, 2000). Na desodorização, gotas 
de óleo são arrastadas pelo vapor de saída, havendo uma perda de triglicerídeos da nrr1!Pm 
de 0,6% (Dudrow, 1983; Gavin, 198 
Tabela U.9: Características e composição DDOS determinadas vários autores 
Caracteristicas A B c D E F 
Peso específico (gim!) 0,9116 - - - - -
Sólidos totais (%) 95,26 - - - - -
Acidez (gácido oléico/100 g) 37,09 44,8 - - - 50,4 
Índice de saponif. (mgKoH/g) 159,40 120,2' - - -i -I 
Ácidos Graxos totais (%) I 58, J3-65,50 - 60,0-62,1 - - 50,8 
1 Ácidos Graxos livres (%) 37,09 44,8 36,0 39,7 33,0 -
Matéria insaponificável (%) 26,10-36,46 58,1 - - - 23,7 
Tocoferóis totais (%) 8,51 12,74 7,6-8,7 12,4 14,5 -
a-tocoferol (%) 1,14 0,68 1,0-1,1 2,4 - -
[3-tocoferol (%) - 0,18 0,2-0,4 - - -
õ-tocoferol (%) 2,75 4,73 2,0-2,4 2,5 - -
y-tocoferol (%) 4,62 7,16 4,2-5,0 7,7 -
Esteróís totais (%) 17,05 11,39 - 18,6 14,5 8,0 
Campesterol (%) 4,17 2,13 - - - -
Estígmastero1 (%) 3,55 3,88 - - - -
[3-sistosterol (%) 9,33 5,38 - - - -
Tríglicerídeos (%) - - 4,0 - 16,7 17,2 
Díglicerídeos (%) - - - - 16,2 -
Monoglicerídeos (%) - - - - 5,1 -
Hidrocarbonetos (%) 4,4 - 3,5-4,1 - -I !1,6 
A Augusto ( 1988) 
B Rarnamurthi e McCurdy (1993) 
c Contreras e Barata (1984) 
D Woerfel (1981) 
E Sheabar e Neernan (1987) 
F Ruiz-Mendez et al. (1995) 
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O teor original de tocoferol do óleo bruto vai sendo reduzido, gradualmente, no 
decorrer das etapas de refino. O valor das perdas expresso em tocoferóis totais varia muito. 
O processo de refino por sua vez não altera significativamente a relação entre a 
concentração dos isômeros (Tabela lO) (Almeida, 2000). 
Tabela Il.10: Conteúdo de tocoferóis nas diversas etapas de processamento do óleo de soja 
Tocoferois totais (flg/g óleo) 1129-1452 726-773 845,9 760,4 
a-tocoferol (%) 7,0-11,0 8,2-12,4 6,25 5,75 
y-tocoferol (%) 65,2-69,9 62,0-65,0 48,86 44,06 
e Letan (l974a) 
"Nogala-Kalucka et al. (!993) 
Gutfinger e Letan (197 4a) estudaram a variação do teor de tocoferóis totais 
durante as diversas etapas de refino de óleo de soja e obtiveram os valores médios de 
tocoferóis (flg/g óleo): Bruto-li32J.!g/g óleo, Degomado-1116flg/g óleo, Neutralizado-
977flg/g óleo, Branqueado-863J.!g/g óleo, Desodorizado-726J.tg/g óleo. Avaliaram também 
a concentração dos isômeros dos tocoferóis no óleo bruto original e no óleo refinado. 
A perda de tocoferóis durante o refino para obtenção do óleo comestível é da 
ordem de 6% do teor de tocoferol total, ocorrendo, principalmente, no refino alcalino e 
branqueamento (Swern, 1964a). Na desodorização, as perdas dependem das condições do 
processo, sendo, às vezes, necessária a reincorporação de tocoferóis ao óleo refinado. 
De acordo com Contreras (1984), de cada tonelada de óleo desodorizado pode ser 
obtido de 1 a 2 kg de DDOS, com rendimento de 0,1 a 0,3 kg de tocoferol, baseando-se na 
perda média de tocoferol durante a desodorização de li a 22 mg/1 00 g e uma porcentagem 
média de tocoferol no DDOS de apenas 6,68%. 
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Composição do DDOS em ácidos graxos 
Os ácidos graxos representam outra classe de compostos presentes no DDOS que 
segundo Nogala-Kalucka et ai. (1993), faz-se necessário avaliar sua interdependência 
e quantitativa em relação aos tocoferóis para se estabelecer um método 
adequado para o fracionamento destes compostos (Almeida, 2000). 
Os ácidos graxos predominantes tanto no óleo de soja bruto, quanto no são, 
em ordem decrescente de concentração, o linoléico, o oléico e o palmítico, representando os 
principais compostos a serem separados do DDOS para a obtenção do concentrado de 
tocoferol (Augusto, !988). 
A Tabela IL 11 apresenta a composição em ácidos graxos totais do óleo de soja 
e do DDOS (Almeida, 2000). 
Tabela U.U: Composição em ácidos graxos totais do óleo de soja bruto e do DDOS 










Eicosenóico (20: 1) 
Behênico (22:0) 
Linocérico (24:0) 
A Nogala-Kalucka et aL (!993) 
B Swern (l964b) 
C Augusto (!988) 



























Com o aumento quantitativo e qualitativo de ácidos de cadeia média no DDOS, 
quando comparado com óleo de soja, é possível notar um grande acréscimo de ácido 
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palmítíco no DDOS, indicando uma certa facilidade de hidrólise dos triglicerídeos contendo 
este ácido graxo. Provavelmente, a sua posição na molécula do glicerol seja responsável 
por esta susceptibilidade (Augusto, 1988). 
ácido lino!ênico, pelo contrário, encontra-se em menor proporção no '-''-"J•Y, 
que pode ser explicado de novo pela posição preferencial no carbono 2 da molécula do 
glicerol. É interessante notar que os ácidos palmítico, esteárico e oléico existem em maior 
proporção na forma enquanto que os ácidos linoléico e linolênico parecem 
esterificados com esteróis, hidrocarbonetos e outros compostos, alguns destes ésteres 
podem ter sido formados durante o próprio processo de refino (Augusto, 1988). 
Composição do DDOS em esteníis 
Os esteróis são compostos que, também, estão presentes no DDOS. Sua extração 
do óleo apresenta grande interesse para a indústria farmacêutica devido a ser material fonte 
para a síntese de hormônios sexuais e vitamina D (Swem, 1964b ). A recuperação pode ser 
realizada na matéria insaponificável do DDOS por cristalização fracionada. Os esteróis 
ocorrem nos óleos tanto na forma livre, quanto como ésteres dos ácidos graxos e também 
na forma de glicosídeos (Almeida, 2000). 
O refino alcalino dos óleos também remove uma porção destes esteróis. Outra 
parte é removida na etapa de desodorização. Mas mesmo assim, pode-se dizer que o DDOS 
é outra fonte apreciável de esteróis, cuja concentração é igual ou cerca de quase o dobro da 
dos tocoferóis. Assim sendo, os esteróis, depois dos ácidos graxos, ocupam o segundo lugar 
em prioridade de remoção para a obtenção de um concentrado de tocoferol (Augusto, 
1988). 
De acordo com Augusto (1988), os esteróis livres do DDOS, determinados por 
cromatografia em fase gasosa, encontram-se na Tabela II.l2. 
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U.2.7.1.3. Composição da matéria insaponificiívei do DDOS 
Os componentes principais da matéria insaponificável do DDOS ficaram entre 
26,10 e 36,46% segundo o método aplicado na determinação feita por Augusto (1988) e 
encontram-se na Tabela 13. 
Alguns resultados diferentes podem ser encontrados na composição da matéria 
insaponificável do DDOS, pois a composição do DDOS está em função do cultivo de soja 
processado, condições operacionais da desodorização e manejo posterior do DDOS. 










Com relação à matéria insaponificável do óleo bruto, a fração de esteróis 
corresponde a 60°C: 20% campesterol, 20% estigmasterol, 53% ~-sitosterol e 7% misturas 
de L'l5-avenasterol e L'l7-estigmastenol (Almeida, 2000). 
Na matéria insaponificável do óleo de soja também se encontra outra classe de 
compostos denominada álcoois triterpênicos, que consistem de compostos com estrutura de 
5 anéis de ciclohexanos condensados contendo 30 átomos de carbono. Os álcoois 
triterpênicos correspondem a 14% da matéria insaponificável estando presentes a ~­
amirina, o ciclo artenol, o 24-metileno cicloartenol e o ciclobranol (Swern, 1964b). 
Os hidrocarbonetos representam outra classe de compostos orgânicos encontrados 
na matéria insaponificável do óleo de soja bruto, sendo o escaleno (C3oHso) o mais 
importante, um hidrocarboneto altamente insaturado. Embora sua estrutura assemelha-se à 
de um carotenóide, o composto não apresenta cor devido ao fato de suas ligações duplas 
não serem conjugadas. Esta classe de compostos representa de 5 a 22 mg/100 g de óleo de 
soja e é concentrada na etapa da desodorização, quando são removidos juntos com outros 
compostos voláteis. 
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O DDOS contém cerca de 8,8% de hidrocarbonetos, 50% de escaleno, sendo uma 
mistura composta por 4,2% de compostos com 29 a 31 átomos de carbono e o restante dos 
compostos apresentam número de carbonos inferior a 29 e superior a 31 (Evans et al., 
!964). 
H.2.7.1.4. Composição dos tocoferóis individuais do DDOS 
Os tocoferóis individuais existentes numa amostra de DDOS (Augusto, 1988) 
foram detenninados por cromatografia líquida de alta eficiência 
porcentual se encontra na Tabela U.l4. 
e sua distribuição 
O contribuinte principal é o y-tocoferol, sendo que o a-tocoferol (vitamina E) 
corresponde a 13,4% dos tocoferóis 












H.2.8. Informativo de mercado (Fonte: http://www.aboissa.eom.br/palma!cotdia.htrn) 
Valor do Óleo de Soja Bruto Degomado (em 08/07/2004): 
Compra: R$ 1.700,00/ton 
Venda: R$ 1.790,00/ton 
U.3. MATÉRIA PRIMA PARA A OBTENÇÃO DA PRÓ-VITAMINA A- O ÓLEO 
DE PALMA (Fontes: http://www.aboissa.eom.br/palma!palmalO.htm e Malaysian 
Paim Oi! Promotion Council Latin America) 
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U.3.1. Óleo de Palma 
A palma, Elaeis guineensis, também chamada de "palmeira do dendê" produz um 
rendimento em óleo de aproximadamente 3700 kg/hectare, anualmente. Em comparação 
com os rendimentos do óleo de soja 389 kg/hectare e do amendoim 857 kglhectare, 
estes dois últimos são muito baixos quando comparados com o óleo de palma. 
As áreas produtoras no Brasil são encontradas no Pará, Amazonas, Amapá e 
Bahia, sendo o Pará o maior produtor de óleo de palma do Brasil e é onde se concentra 
mais de 80% da área plantada. Nessa região ocorre maior em energia solar, 
temperatura do ar, umidade atmosférica (distribuição das chuvas), que é o elemento 
climático de maior variação espacial e de maior repercussão na produtividade do dendê 
nesta região. 
H.3.2. Processamento de Refino Físico 
O óleo de palma bruto deve ser refinado com padrões aceitos internacionalmente 
para óleos comestíveis (Codex Alimentarius), antes do seu uso como alimento. O refino 
remove os ácidos graxos livres, cor e material com mau cheiro, que estão presentes no óleo 
bruto. O refino fisico (ou a vapor) é a técnica mais amplamente utilizada. O refino fisico 
significa o pré-tratamento do óleo bruto com ácido fosfórico alimentício para a remoção 
das impurezas e, então, é alvejado seguido de filtração a vácuo. Depois de pré-tratado, o 
óleo é destilado a vácuo em um desodorizador para a remoção dos ácidos graxos livres e 
materiais odoríferos. O óleo de palma refinado, clarificado e desodorizado tem como cor o 
amarelo dourado. 
H.3.3. Fracionamento 
Por causa da sua versátil composição em ácidos graxos e de triglicerídeos, o óleo 
de palma, presta-se através de processamento, para a produção de uma grande variedade de 
produtos. O fracionamento tira proveito das características do óleo de palma quando da 
fusão de triglicerídeos, produzindo oleína de palma e frações de estearinas sólidas. Mais 
adiante, os processos de fracionamento resultam no comumente usado "double olein" de 
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palma fracionada (líquida) ou fração intermediária 
gorduras de confeitaria industrial. 
palma, utilizada principalmente, em 
Sendo utilizados principalmente para a indústria de alimentos, o óleo de palma e 
de palmiste ter e armazenagem adequados, para que não haja qualquer 
alteração na qualidade e propriedades do produto na entrega ao consumidor. 
U.3A. Propriedades Nutricionais do Óleo de Palma e seus Derivados 
O objetivo dos estudos das propriedades nutricionais do óleo de palma e seus 
derivados tem sido entender os efeitos do óleo de palma no fator de risco da doença 
coronária, câncer e os papéis fisiológicos de seus componentes secundários. Isto faz do óleo 
de palma e seus 
hoje. 
um dos 
H.3.4.1. Ácidos graxos do Óleo de Palma 
extensivamente pesquisados no mundo 
Como outros óleos e gorduras comestíveis, o óleo de palma e seus derivados, por 
exemplo, a oleína de palma e a estearina de palma, são facilmente absorvidas e utilizadas, 
normalmente, no processo metabólico. Cada grama do óleo concentrado tem uma 
densidade de energia equivalente a nove calorias e é, então, fonte alimentícia útil que 
satisfaz as exigências diárias de energia. O óleo de palma tem uma composição de ácidos 
graxos que é de aproximadamente 51% insaturada e 49% saturada, enquanto que a oleína 
de palma é até mais insaturada (cerca de 56%). Esta composição de óleo provê para nossa 
exigência diária de ácido graxo essencial na forma de 11% de conteúdo de ácido linoléico. 
Considerando-se que é um óleo comestível dietético de origem vegetal está, 
essencialmente, livre de colesterol. Sua composição natural de ácido graxo também requer 
uma mínima modificação química para uso em uma grande variedade de formulação 
alimentícia. Isto é vantajoso, em relação a outros óleos comestíveis líquidos, pois estes 
requerem hidrogenação (resultando na formação de ácidos graxos trans), fato este que pode 
estar danificando a saúde humana. 
Um estudo mostrou que, fazendo-se uso de óleo de palma e oleína em dietas, não 
há elevação do nível de colesterol no sangue e, sim, um aumento na quantidade de 
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colesterol bom (HDL-C), modulando o de baixa densidade, o colesterol ruim (LDL). O 
colesterol de alta densidade (HDL) é um protetor contra doenças coronárias. Também foi 
mostrado que uma dieta enriquecida com óleo de palma tem uma tendência em reduzir a 
coagulação do sangue. 
Basicamente, o óleo de palma e seus derivados se comportam como "gorduras 
neutras" na resposta colesterolêmica. Além disso, o óleo de palma, quando utilizado em 
muitas formulações alimeniícias, requer nenhuma hidrogenação e é 
graxos trans. Estes ácidos graxos trans foram, recentemente, reportados 
colesterol ruim e por reduzir o HDL- colesterol benéfico. 
H.3.4.2. Componentes secundários Óleo de Palma 
de ácidos 
elevar o LDL-
À parte dos ácidos graxos do óleo de palma, seus componentes secundários são 
inigualáveís em propriedades nutricionais. Os mais importantes destes são a vitamina E da 
palma (tocoferol e tocotrienóis) e o carotenóide (principalmente alfa e beta-carotenos). 
A vitamina E da palma age como um antioxidante biológico que protege contra a 
oxidação acentuada e o processo de arteriosclerose. Os tocotrienóis foram mostrados como 
reguladores de colesterol no sangue e que também poderiam ajudar a explicar a 
neutralidade do óleo de palma no enriquecimento das dietas. Os tocotrienóis também estão 
sendo investigados ativamente, especialmente para as propriedades anticancerígenas, 
principalmente no câncer mamário. 
O óleo de palma bruto é a fonte mais rica da natureza em carotenóides, com 
concentrações na ordem de 700-1000 ppm. Por exemplo, isto é aproximadamente 15 vezes 
mais que aquele presente em cenouras. O principal carotenóide em óleo de palma é o beta-
caroteno (55%), alfa-caroteno (35%) e, em porcentagens menores, o licopeno, o fitoeno e 
os zeacarotenos (Tabela II.I5). Este carotenóide de palma natural tem propriedades 
antioxidantes e anticancerígenas. A propriedade mais interessante dele, é a de pró-
vitamina A. 
O óleo de palma e seu derivado líquido, a oleína de palma, são consumidos 
mundialmente como óleo de cozinha e como componente de margarinas e shortenings 
(gorduras especiais). Estes óleos também estão incorporados em misturas de gorduras, 
utilizadas na fabricação de uma variedade de produtos alimentícios, como também na 
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preparação alimentos domésticos. O óleo de palma, como outros óleos vegetais, é livre 
de colesterol. Tendo um nível natural de saturação moderado, não requer hidrogenação para 
uso em componentes gordurosos para alimentos, e como tal, não contém ácidos graxos 
trans (prejudiciais à saúde). 















A oleína de palma contém uma mistura de ácidos graxos poliinsaturados, 
monoinsaturados e saturados. As respectivas concentrações são: 44% de ácido oléico, 10% 
de ácido linoléico, 40% de ácido palmítico e 15% de ácido esteárico. São invertidas as 
concentrações de palmítico e ácidos oléicos em óleo de palma não fracionado, ou seja, 44% 
e 40%, respectivamente. 
Os triglicerídeos de óleo de palma levam predominantemente o ácido linoléico 
(um ácido graxo essencial) na posição 2, a qual favorece a absorção e disponibilidade para 
uso no organismo. 
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H.3.5. Usos do Óleo de Palma 
Os produtos do óleo de palma são processados, normalmente, para alcançar uma 
larga faixa de propriedades, o que possibilita o seu uso na maioria das formulações que 
requerem um componente gorduroso. O uso de vários processos tecnológicos, incluindo 
fracionamento, mistura, interesterificação e hidrogenação permitem ao refinador fazer 
produtos sob encomenda, com a finalidade de satisfazer as exigências dos fabricantes de 
produtos alimentícios para consumo final, como margarinas, biscoitos, gorduras para 
sorvetes , chocolates e outros. As características físicas e químicas destes produtos podem 
diferir, significativamente, no maior intercâmbio com a maioria das matérias-primas usadas 
na indústria de óleos e gorduras. 
A oleína, fração líquida do óleo de palma, é um excelente óleo doméstico para uso 
geral em muitos países tropicais e É extremamente a altas 
temperaturas durante a fritura, tem menos tendência para enfumaçar, espumar ou fonnar 
polímeros pegajosos insalubres. A oleína de palma também é um bom auxiliar para ser 
misturado com outros óleos vegetais e gorduras. 
O óleo de palma é um ingrediente ideal para a fabricação de margarina. Sua larga 
faixa de teores de gorduras sólidas, aliado à capacidade dos refinadores em produzir 
diferentes tipos de produtos, faz do óleo de palma uma matéria-prima mais versátil para a 
produção de margarina. Ao contrário dos óleos líquidos, o óleo de palma dará o conteúdo 
de sólidos e textura exigidos sem a necessidade de hidrogenação, o que produz ácidos 
graxos trans, que são nutricionalmente danosos. Assim, quando é utilizado o óleo de palma 
na margarina, o produto final pode ser produzido para sua aplicação específica. 
Excelentes shortenings de qualidade, com uma larga faixa de aplicações, são hoje 
produzidos com óleo de palma e seus derivados. Estes shortenings, baseados em palma, são 
adequados para fazer pães, bolos, massas, cremes e outros produtos de panificação. 
Novamente, quase nenhuma hidrogenação é requerida quando o óleo de palma e seus 
derivados tomam-se parte como ingrediente principal. A aplicação do produto pode ser 
ainda mais estendida quando o óleo de palma é utilizado em combinação com estearinas de 
palma com caracteristicas diferentes de ponto de fusão. 
Através da otimização das condições de fracionamento, podem ser produzidos 
vários graus de frações intermediárias de óleo de palma com diferente conteúdo sólido-
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gorduroso e diferentes características de ponto de fusão. Estes aplicações na indústria 
de confeitaria, na qual eles substituem parcialmente ou completamente a manteiga de 
cacau. 
O óleo de é, atualmente, um ingrediente comum na fabricação de sorvetes. 
A gordura do leite, ingrediente tradicional em sorvete, é substituída pelo óleo de palma em 
combinação com o óleo de palmiste. Um sorvete cremoso, com excelentes qualidades de 
pa!atabilidade, é produzido facilmente por esta substituição. 
Uma mistura de gorduras que inclui óleo de palma, óleo de palmiste e outras 
gorduras são usadas para substituir a gordura do leite nos cremes não-lácticos. Isto também 
oferece vantagens em termos de durabilidade nas prateleiras (maior durabilidade à 
oxidação). 
palmiste são excelentes matérias-primas na fabricação de sabões. Sabões são misturas de 
sais de sódio e ácidos graxos derivados de óleos e gorduras, através de saponificação 
química com soda cáustica. É possível produzir sabões que têm poder superior de espuma e 
cor, quando derivados da palma, comparados à maioria das fontes tradicionais, inclusive o 
sebo. Os ácidos graxos puros da palma também são utilizados para fazer sabões brancos de 
boa qualidade, onde as impurezas são removidas durante a preparação da matéria-prima. 
Ela também pode se misturar facilmente com outras matérias-primas na fabricação de 
sabões, que tem como resultado oferecer maior flexibilidade aos fabricantes. Exemplos de 
misturas habituais para produzir sabões brancos de qualidade superior são 70 a 80% de 
palma e 20 a 30% de ácidos graxos do palmiste. 
O óleo epoxidado é extensivamente utilizado como planificador e estabilizador. Os 
planificadores aumentam a durabilidade de um plástico, enquanto o estabilizador reduz a 
taxa de degradação do plástico induzida pela luz, calor ou microorganismos. 
Os ácidos, normalmente, são produzidos por hidrólise de gordura a alta 
temperatura. O óleo de palma é comparável em qualidade áqueles produtos produzidos com 
sebo. Estes ácidos de palma têm um conteúdo baixo de insaponificáveis, que é um 
importante indicador de qualidade. Os ácidos têm várias aplicações: na indústria de aromas 
e fragrãncias, em confeitarias e produtos de padaria e, ainda, como agentes de lubrificação. 
Os ácidos baseados na palma são utilizados como auxiliares na indústria da borracha, uma 
vez que eles têm um efeito plastificador amaciante. 
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aceleradores na vulcanização. Também, as velas feitas com ácidos de palma têm vida útil 
por muito mais tempo, pois, produzem menos fumaça e gotejam menos que a cera baseada 
em produtos de petróleo. Os ácidos, tais como o láurico, mirístico, palmítico e esteárico da 
mms qualidade, são freqüentemente utilizados em cosméticos indicam a boa 
qualidade para ensaboamento, condição de limpeza e brilho. Ésteres graxos são produzidos 
pela esterificação de ácidos graxos com álcool ou pelos álcoois de triglicerídeos. Estes têm 
aplicações em várias indústrias, inclusive tecidos, cosméticos, fannacêuticos, plásticos e 
lubrificantes. 
A estearina de palma é uma fonte econômica e satisfatória de matéria-prima para a 
produção de metil-ésteres alfa-sulfonados, que são excelentes surfactantes. As estearinas de 
palma derivadas de metil-ésteres alfa-sulfonados têm propriedades de detergentes 
comparáveis com os detergentes origem petroquímica. 
Os óleos vegetais têm uma história de uso como substitutos do diesel. Ésteres 
metílicos baseados na palma (diesel de palma) sofreram extensas provas para este 
propósito. Máquinas que partem a frio, com conteúdo de partículas de carbono reduzido e 
menos produção de fumaça são características vantajosas do diesel de palma. Além disso, a 
máquina não requer nenhuma modificação para funcionamento. À parte do diesel de palma, 
estudos recentes demonstraram que o óleo de palma bruto pode ser usado diretamente como 
combustível para veículos de corrida, que andaram nonnalmente através de algumas 
modificações feitas pelos engenheiros. 
São produzidas misturas de 10-30% de glicerol e água (água-doce) durante a 
divisão da gordura para a produção de ácidos graxos ou alcoolizes de triglicerídeos. A 
água-doce pode ser processada para a obtenção do puro glicerol mais adiante. O glicerol 
graduado da farmacopéia é alcançado através do tratamento adicional com carbono ativado. 
O glicerol é um subproduto importante na indústria óleoquímica da palma. É 
freqüentemente utilizado como um componente para produtos fannacêuticos, como 
umectante em cosméticos e tabacos, como ingredientes na produção de explosivos e 
emulsificadores alimentícios (mono e diglicerídeos). 
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U.3.6. Óleo de Palma no Comércio Mundial 
A Malásia é o maior produtor e exportador de óleo de palma do mundo. Em 1999, 
respondeu por 9,70 milhões de toneladas (51%) de uma produção mundial de 19,27 
milhões de toneladas, (42%) das exportações totais (8,05 milhões de toneladas). A 
produção de óleo de palma hectare continua crescendo. Baseado na tendência existente 
(Tabela H.l6), a média de produção na Malásia e Indonésia será trocada. A média mundial 
de produtividade de óleo de palma deverá chegar a 4 toneladas por hectare no ano 2008. 
Tabela H.16: Produtividade de Óleo de Palma (por ton/ha!ano) 
Anos Malásia Indonésia Brasil Nigéria Mundial 
1973/77 3,38 2,90 1,40 1,96 2,46 
1978/82 3,31 2,09 1,74 2,88 
1983/87 3,47 3,84 2,08 1,88 3,07 
1988/92 3,49 3,72 1,86 2,18 < 3,!4 
1993/97 3,64 3,60 1,94 2,15 3,26 
!998/02 3,69 3,75 2,18 2,25 3,38 
2003/07 3,72 3,80 2,30 2,29 3,40 
2008/12 3,81 3,87 2,40 2,33 3,46 
A Figura H.5 mostra como está dividida a produção mundial de óleo de palma, 
entre os países produtores. 
PRODUÇÃO MlJNDIAL DE ÓLEO DE PALMA 
1% Brasil 
3% Colômbia 
3% C. Marfim 
59%M 28% Indonésia 
Figura ll.5. Pmdução Mundial de Óleo de Palma (Fonte: http://www.aboissa.eom.br/palma/palma!O.htm) 
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Na Tabela !7, são apresentadas as especificações do óleo de palma e na 
Tabela I 8, são apresentadas as especificações do óleo de palma refinado. 
Tabela H.17: Especificações do óleo de palma bruto 
ÓLEO DE PALMA BRUTO 
Índice de Iodo (Wijs) (%) 
Ácidos Graxos Livres (ppm) 
Carotenos (ppm) 
Tocoferóis (ppm) 
Umidade e Impurezas (máx.) 
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Tabela H.18: Especificações do óleo de palma refinado 
ÓLEO DE PALMA REFINADO 
Índice de Iodo (Wijs) (%) 
Ácidos Graxos Livres(%) 
Peróxido (meq/kg-

























II.3.7. Informativo de mercado (Fonte: http://www.aboissa.com.br/palma/cotdia.htm) 
Valor do Óleo de Palma Bruto- Integral (em 08/07/2004) 
Compra: R$ 1.800,00/ton 
Venda: R$ 1.900,00/ton 
H.4. A DESTILAÇÃO MOLECULAR- DEFINIÇÃO DO PROCESSO 
Destilação molecular é um caso especial de evaporação, a qual ocorre em pressões 
extremamente baixas, de modo que o efeito do vapor gerado sobre o líquido, praticamente, 
não influencia a taxa de evaporação e o fator de separação, desde que a superficie de 
evaporação e a superficie de condensação estejam separadas entre si a uma distância da 
magnitude do livre percurso médio das moléculas evaporadas, ou seja, as moléculas 
evaporadas atingirão o condensador facilmente, pois encontrarão um percurso 
relativamente desobstruído (Batistella, 1996). Por esse motivo, a destilação molecular é 
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A destilação molecular encontra utilidade na separação e purificação de materiais 
sensíveis termicamente ou de alto peso molecular (Erciyes et ai., 1987). 
Na destilação convencional, em qualquer instante, a superfície do destilando é uma 
amostra verdadeira do líquido (devido à alta turbulência presente na fase líquida) e a 
difusão das moléculas voláteis para a superfície é rápida em comparação com a velocidade 
de evaporação. Já na destilação molecular, o fluxo do líquido destilando é extremamente 
"bem comportado"; aí a convecção devido à ebulição não existe, e a difusão é dificultada 
pela viscosidade alta e pelos pesos moleculares elevados. Para que a destilação molecular 
seja eficiente, é necessário haver a renovação mecânica do filme superficial onde ocorre a 
evaporação. Isto pode ser feito de três formas: pela agitação vigorosa do líquido, pelo fluxo 
gravitacional ou pelo espalhamento mecânico do líquido (Perry e Chilton, 1980 e Batistella, 
1996). 
Os destiladores moleculares são, basicamente, constituídos por um evaporador 
(onde o destilando é espalhado em uma fina camada - cerca de décimos de milímetro) com 
facilidades para aquecimento e por um condensador, com facilidades para resfriamento 
(normalmente, colocado muito próximo do evaporador, a alguns centímetros). Ambos 
devem operar sob pressão da ordem de 0,001 a 0,0001 mmHg. Os sistemas periféricos são 
constituídos de bombas dosadoras, bombas succionadoras, ambas responsáveis pelo fluxo 
de material no destilador, e de um sistema de geração de vácuo constituído, normalmente, 
por dois ou mais estágios (Batistella, 1996). 
U.4.1. Contribuições da literatura- Destilação Molecular 
Como já se sabe, a destilação molecular é um método muito importante na 
separação de materiais sensíveis ao calor, de alto peso molecular, pela qual a decomposição 
térmica pode ser evitada ou reduzida a um mínimo. Com o desenvolvimento de novos 
produtos nas mais variadas categorias da Indústria Química nos dias de hoje, houve a 
necessidade de se recorrer a uma tecnologia nova para a purificação ou separação de tais 
substâncias, geralmente muito complexas. Vários pesquisadores, na verdade, já começaram 
a estudar os tópicos teóricos e cinéticos e a tentar fazer um design de um equipamento para 
a destilação molecular há décadas (Holló et aL, 1971). 
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Neste trabalho de tese, se fazer um apanhado geral da evolução do processo 
destilação molecular e, posteriormente, enfocar a obtenção dos produtos de interesse: os 
tocoferóis e os carotenos. 
Desde 1991, o Laboratório de Desenvolvimento Processos de Separação 
(LDPS) da FEQ/lJNICAMP tem trabalhado e realizado importantes desenvolvimentos 
nesta área de destilação molecular, sendo uma das referências interrmciormis no assunto. 
grupo de trabalho tem publicado vários trabalhos nesta área. Uma descrição 
do processo de destilação molecular foi feita por Batistella e Maciel (1996a), para mostrar 
as principais aplicações para processos químicos. Foi descrito o processo de transferência 
de massa e calor no filme líquido para ambos os destiladores moleculares: o de filme 
descendente e o centrífugo. O líquido flui no evaporador rotativo cônico do destilador 
centrífugo e no evaporador do destilador filme descendente. As 
caracterizam ambos os processos são os balanços de massa, energia e momento e a taxa de 
evaporação de Langmuir. As equações foram desenvolvidas pelo método de diferenças 
finitas. Foi estudado, também, o efeito de vários parâmetros para sistemas binários. Foi 
realizada uma análise comparativa entre os equipamentos: destilador molecular de filme 
descendente e destilador molecular centrífugo. Em outro trabalho, Batistella e Maciel 
(l996b) mostraram análises de sensibilidade paramétrica da destilação molecular para os 
dois tipos mais importantes de equipamentos de destilação (centrífugo e de filme 
descendente). Batistella e Maciel (1996c) avaliaram a aplicação da destilação molecular nas 
separações de produtos de química fina. 
Batistella (1996), em sua dissertação de mestrado, apresentou os fundamentos da 
destilação molecular e fez a modelagem matemática e simulação deste processo para o 
destilador de filme descendente e para o destilador molecular centrífugo, a fim de conhecer 
e entender as variáveis de operação e suas inter-relações. Também foi validado o modelo 
desenvolvido, considerando o sistema dietilftalato-dietilsebacato para o destilador 
molecular centrífugo e o sistema dibutilftalato-dibutilsebacato para o destilador molecular 
de filme descendente, pois estes sistemas são ideais sob o ponto de vista termodinâmico. 
Uma análise comparativa entre ambos os equipamentos, enfatizando 
características particulares entre eles, como por exemplo, tempos relativos de destilação, 
condições e perfis de temperaturas, etc, foi feita por Batistella e Maciel (l996d). Este 
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trabalho foi inédito na literatura. outro trabalho, Batistella e Maciel (1997a) 
apresentaram uma comparação usando destiladores centrífugos operando em cascata e em 
refluxo. 
.. Recuperação de Tocofeníis- Destilação Molecular 
Smith (!967) mostrou que o DDO vegetais podem ser saponificados e acidulados 
para converter os glicerídeos e outros ésteres em ácidos graxos liVTes e álcoois livres. Os 
ácidos graxos livres são esteríficados com um álcool monohídrico de baixo peso molecular 
em presença de um catalisador ácido. Os fitoesteróis são precipitados e cristalizados pela 
adição de água à mistura, e os tocoferóis são removidos dos ésteres de ácidos graxos por 
destilação molecular. 
Ramamurthi e McCurdy (1993) e Ghosh e Bhattacharyya (1996) desenvolveram 
um processo via enzimática na etapa de esterificação, e a seguir, separou os ésteres 
formados por meio de uma destilação sob alto vácuo. Por estes processos conseguiram 
atingir uma concentração de aproximadamente 30% de tocoferóis. 
Schwarzer et al. (1996) estudaram um método de concentrar tocoferóis e/ou 
esteróis a partir de tocoferol e/ou esterol contidos em misturas graxas e/ou derivados dessas 
misturas, no qual a mistura é submetida a uma destilação fracionada e a uma destilação 
molecular. Com este método, conseguiu-se obter acima de 90% de tocoferóis e/ou 80% de 
esteróis livres, a partir destas misturas, após apenas duas etapas. 
Fizet (1996) e Bamicki et ai. (1997) mostraram processos onde se utilizam o DDO 
e esteríficam em condições de elevadas temperaturas para gerar ésteres de elevado peso 
molecular. Após várias etapas de destilação molecular obtém-se tocoferóis e fitoesteróis. 
Prossegue, então, um processo de adsorsão com amberlite ativada, até obter-se tocoferóis 
com teores acima de 95 %. 
Baird ( 1997) utilizou um processo onde, após várias etapas de destilação sob alto 
vácuo, obteve-se tocoferóis e fitesteróis, separadamente, porém em concentrações não 
muito elevadas (20 a 30% de tocoferóis). 
No trabalho de Batistella et ai. (2002a), resultados importantes a partir de 
simulações foram apresentados, mostrando a potencialidade do processo de destilação 
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molecular na recuperação de vitamina E a partir de óleos vegetais. Foram considerados dois 
tipos de destiladores moleculares: o de filme descendente e o centrífugo. Os resultados 
enfatizam o grau de recuperação e os fatores que influenciam substancialmente a 
performance dos destiladores moleculares, como a vazão de alimentação, tempo de 
residência e temperatura de processo. Além disso, foi mostrado que cada tipo de destilador 
opera sob tempo de residência e temperatura específicos. Entretanto, uma análise cautelosa 
ser realizada a fim determinar o melhcJr equipamento e as condições opentcionais 
para a obtenção de produtos com alta qualidade e concentração e reduzidos problemas de 
decomposição térmica do materiaL O caso estudado foi para a recuperação de vitamina E 
(tocoferóis), a partir do destilado da desodorização do óleo de soja. 
Xu et ai. (2002) usaram a destilação molecular na purificação de lipídeos 
estruturados, produzidos a de colza com ácido dr,rir"' (;:~cidótise en:lÍrrJáti:ca) 
e de óleo de peixe com tricaprína. Os lipídeos estruturados, obtidos a partir da acidólise 
enzimática, geralmente contêm uma larga proporção de ácidos graxos livres, de cadeias 
médias e longas. Duas etapas de destilação molecular foram aplicadas para remover estes 
ácidos graxos livres. Vários parâmetros foram otimizados, como temperatura do 
evaporador, vazâo de alimentação usando a metodologia de superficie de resposta e dois 
modelos foram obtidos, levando-se em consideração a quantidade de ácidos graxos livres 
no produto residual e, também, a perda de tocoferol a partir do óleo de partida. No geral, 
em condições que resultam em um menor conteúdo de ácidos graxos livres, acarreta uma 
maior perda de tocoferóis. 
Como o ácido gama-linolênico tem a função fisiológica de modular a reação 
imunológica e inflamatória, Kawashima et al. (2002) produziram triacilglicerol, rico em 
1,3-dicapriloil-2-gama-linolenoil glicerol (CGC), a partir de um óleo rico em ácido gama-
linolênico (cerca de 45,4% p/p), o qual foi preparado a partir da hidrólise do óleo de 
borragem com a lipase Candida rugosa (primeira etapa) e da acidólise da mistura do óleo 
rico em ácido gama-linolênico/ácido caprílico (1:2 p/p), usando a lipase Rhizopus oryzae 
(segunda etapa). A reação converteu os acilgliceróis parciais em triacilgliceróis 
estruturados e tricaprilina e produziu 44,5 %mo! de CGC, baseado no conteúdo total de 
acilgliceróis. Não somente os ácidos graxos livres contidos na mistura de reação, como 
também parte da tricaprilina e acilgliceróis parciais, foram removidos por destilação 
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molecular. A destilação resultou em um aumento do conteúdo de CGC no produto 
purificado de 52,6 %moi. 
Rohr e Trujillo-Quijano (2002) patentearam um processo para a extração e a 
concentração de substâncias insaponificáveis, contendo vitaminas e pró-vitaminas 
lipossolúveis, fatores do crescimento e hormônios animais e vegetais, a partir dos resíduos 
da industrialização de produtos animais ou vegetais. Este processo não requer o uso dos 
solventes. Seu objetivo é obter a separação destes "produtos valiosos", por meio 
do destilação/evaporação a alto vácuo e a produção de ácidos graxos e outros ácidos 
orgânicos de alta qualidade, uma vez que a recuperação da fração insaponificável dos 
resíduos da industrialização dos produtos animais ou vegetais, é de grande interesse 
comercial. Isto é devido ao fato que "os produtos valiosos", têm, em muitos casos, 
anvJtmo:e vítmnírlic:>, como os tocoferóis, esteróis, carotenóides, A, ví1:an1ina 
vitamina D, enquanto que outros produtos apresentam propriedades que reduzem o 
colesterol, como os esteróis, tocotrienóis, escaleno, etc.; ou ainda propriedades 
antioxidantes, como os tocoferóis, tocotrienóis; e, também, propriedades 
anticarcinogênicas, como os tocotrienóis, esteróis, licopeno, e alfa-caroteno. Alguns outros 
produtos são usados como uma estrutura para a síntese química, como por exemplo, os 
esteróis para a síntese de hormônios, síntese da vitamina D e outros produtos que têm 
propriedades nutracêuticas e cosmecêuticas. 
Moraes et ai. (2003, 2004b) usaram o simulador DISMOL para determinar as 
melhores condições operacionais que regem um trabalho experimental. Entretanto, este 
simulador necessita de diversas propriedades físico-químicas (normalmente disponíveis 
experimentalmente), mas muitas vezes são muito dificeis de encontrá-las, devido à 
complexidade dos componentes envolvidos. Então, suas determinações devem ser feitas 
através de correlações e/ou predições, a fim ter uma melhor caracterização do sistema a ser 
estudado. Neste trabalho, foi feito um estudo para determinar estas propriedades, a fim 
poder avaliar a recuperação de tocoferóis (vitamina E), usando o simulador DISMOL. A 
matéria-prima usada foi o destilado da desodorização do óleo de soja bruto (DDOS). Com 
este procedimento, foi possível também determinar as melhores condições operacionais 
para o trabalho experimental, analisando os perfis obtidos a partir destas simulações, para o 
destilador de filme descendente. 
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Hirota et ai (2003) utilizaram a destilação molecular para separar tocoferóis e 
esteróis dos ésteres esterílícos (steryl esters), di e tríacílgliceróis, partindo-se do destilado 
de desodorização do óleo de soja (DDOS). Eles purificaram a fração de ésteres esterílicos, 
obtidos após o tratamento hidrólise catalisada por urna lipase (Candida rugosa) dos 
acilgliceróis. Baseado em estudos de vários fatores, corno os que afetaram a hidrólise, 
foram determinadas as condições de reação. Os ésteres esterílicos, obtidos após a hídrólise 
dos acilgliceróís, purificados com sucesso, através da destilação molecular, obtendo 
97,3% de pureza e 87,7% de recuperação. 
Torres et al. (2003) realizaram uma reação de etanólise do óleo de pe1xe, 
catalizada pela lipase Pseudomonas cepacia, a fim de um enriquecimento seletivo de 
resíduos dos ácidos graxos ôrnega-3 no produto (acilgliceróis). A destilação molecular foi 
usada para remover os ésteres etílicos do produto. Uma re-esterificação produto 
(acilgliceróis) com ácido linoléico conjugado foi estudada na presença 3 lipases 
comerciais. Foram reportados os melhores resultados obtidos. 
• Recuperação de Carotenos- Destilação Molecular 
Lenfant e Thyrion (1996) estudaram várias técnicas de extração de carotenos a 
partir do óleo de palma, dentre eles, a destilação molecular. 
Batistella e Maciel (1997b) apresentaram um trabalho relatando a obtenção de 
carotenos a partir do óleo de palma, utilizando um destilador de filme descendente. 
Batistella e Maciel (1998) mostraram os desempenhos dos destiladores 
moleculares de filme descendente e centrífugo para a concentração de carotenos do óleo de 
palma. Antes do processo de destilação molecular, o óleo de palma foi neutralizado e, 
posteriormente, transesterificado e, somente feito isso, foi introduzido no destilador. 
Conseguiu-se obter uma concentração de carotenos próxima a 30000 ppm, partindo-se de 
uma concentração inicial de 600 ppm. F oram mostradas as influências da temperatura de 
operação, da concentração e dos equipamentos na decomposição térmica dos carotenos. Os 
resultados experimentais foram comparados com aqueles obtidos via simulação, utilizando 
o simulador DISMOL, desenvolvido por Batistella (1996). Neste mesmo ano, Batistella et 
ai. (! 998) estudaram a modelagem do destilador molecular de filme descendente, 
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validando-a com dados experimentais, para o sistema óleo de palma na concentração de 
carotenos. 
Batistella et a!. (1999) e Batistella (!999) fizeram uma análise comparativa dos 
destiladores moleculares centrífugo e de filme descendente usando refluxo e cascata para 
separações em química fina, com o sistema do óleo de palma, a fim de concentrar 
carotenos. 
Com o intuito de dimensionar destiladores moleculares industriais, a partir de 
simulação de equipamentos com dimensões menores (laboratório/piloto), ou mesmo para 
estabelecer uma condição operacional, Batistella et ai. (2000a) desenvolveram uma 
metodologia matemática que prediz, de forma fácil e rápida, a ampliação dos equipamentos 
de destilação molecular, utilizando o sistema óleo de palma para a recuperação de 
carotenóides. rigoroso da fase vapor considerado por Batistela et 
(2000b) na caracterização mais realista do processo de destilação molecular. O modelo 
usado tenta predizer o comportamento da destilação molecular em termos de vários fatores 
que influenciam a eficiência de evaporação, como o design de destiladores moleculares em 
relação à distãncia entre o evaporador e o condensador e suas geometrias, pressão do 
sistema e temperatura de condensação. O objetivo deste trabalho foi considerar isto no 
software DISMOL, desenvolvido por Batistella (1996). 
Partindo-se do óleo de palma, foram recuperados carotenóides e biodiesel através 
de um processo envolvendo neutralização e transesterificação do óleo de palma, seguido da 
destilação molecular dos ésteres. O concentrado obtido continha mais de 30000 ppm de 
carotenóides e o destilado continha acima de 95% de biodiesel. Os dados experimentais 
foram obtidos usando o destilador de filme descendente e o destilador centrífugo. Foi 
observado que cada um tem suas próprias características, as quais são função das 
temperaturas de operação e da tendência de decomposição térmica do material. Estas 
características podem determinar o tipo de equipamento a ser utilizado, desde que tenham 
diferentes condições operacionais. Os resultados experimentais foram comparados com 
aqueles obtidos via simulação, usando a modelagem matemática desenvolvida para ambos 
destiladores (Batistella et al., 2002b ). 
Os estudos teóricos do processo de destilação molecular foram aplicados para a 
concentração dos beta-carotenos (pró-vitamina A) do óleo de palma por (Batistella et ai., 
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2003). O óleo de palma deve ser submetido a um tratamento que transforme o óleo, em 
triglicerídeos, que apresentam pontos de ebulição elevados, em componentes mais leves, 
como os ésteres etílicos (biodíesel) (Batistella et al., 2002b ). Após este tratamento, os 
carotenos são concentrados, por destilação molecular, de 5000 ppm a 40000 ppm, partindo-
se de uma concentração inicial de 600 ppm. Com as simulações, foi possível obter curvas 
de eliminação daqueles componentes presentes na mistura O simulador usado era 
DISMOL. Como os perfis de eliminação para todos os componentes foram 
obtidos. Analisando estes perfis, pode-se saber o comportamento da destilação molecular 
para este sistema para ambos equipamentos, o destilador molecular centrífugo e o de filme 
descendente. 
PROCESSO 
Extração com fluido supercrítico (EFS) é um processo de separação no qual se 
aplicam gases supercríticos como agentes de separação. Para a extração com fluido 
supercrítico, o solvente é um componente supercrítico ou uma mistura de componentes 
supercríticos (Brunner, 1998). 
Esta tecnologia vem crescendo em importância em áreas onde a qualidade do 
produto final é o fator determinante, por permitir a substituição dos solventes líquidos 
convencionais como metileno e hexano, para o caso de desidratação de álcoois, por 
solventes ambientalmente seguros e não-tóxicos, como o dióxido de carbono. Desta forma, 
estas operações representam uma alternativa para processos convencionais de extração, 
como a extração com solvente orgânico e a destilação a vapor. Uma compilação destes 
casos foi apresentada por Couto et ai. (1998). 
Do ponto de vista industrial, a otimização de operações com fluidos supercrítícos 
que, geralmente, envolvem o contato de uma fase sólida (leito fixo) com um fluido 
supercrítico, requer o conhecimento dos aspectos termodinâmicos (solubilidade e 
seletividade) e dos aspectos cinéticos (taxa de transferência de massa) do processo. Na 
extração com fluido supercrítico (EFS), os aspectos termodinâmicos definem a máxima 
concentração de soluto obtida na fase de fluído supercrítico, como função de condições de 
operação (temperatura e pressão do solvente) e da composição da fase condensada. Por 
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outro lado, os aspectos cinéticos representam a descrição e, eventualmente, a predição da 
taxa na qual o soluto é transferido da fase condensada para a fase de fluido supercritico. 
A densidade de um fluido supercrítico é comparável à densidade de líquidos, a 
viscosidade é, geralmente, de uma ordem de magnitude menor, enquanto que a difusividade 
é uma ordem de magnitude maior do que a de líquidos. Como resultado destas propriedades 
dos fluidos supercríticos, a viscosidade destes fluidos é excepcionalmente pequena, se 
comparada com a de Hqmc!os nonnais. Isto sugere que as forças de empuxo representam 
um papel significativo no processo aumentando, assim, a importância da convecção naturaL 
A solubilidade de um soluto é, geralmente, função da densidade do solvente. No 
caso de um solvente líquido perto do ponto crítico, a densidade aumenta rapidamente com a 
diminuição da temperatura, embora variavelmente com a pressão, nesta região. Acima da 
temperatura crítica, a é função da e pressão, aumentando com o 
aumento da pressão e diminuindo com o aumento da temperatura. 
Definindo, então, qual é o princípio da extração com fluido supercrítico: o poder 
de solubilização de um solvente é tanto maior quanto mais denso ele for. Acima do ponto 
crítico e nas proximidades deste, um pequeno aumento de pressão produz um grande 
aumento do poder de solubilização do solvente. Esta é uma característica bastante peculiar 
do fluido supercrítico, que se constitui no princípio fundamental do processo de extração 
supercrítica. 
Em síntese, pequenas variações de pressão e/ou temperatura na região supercrítica 
podem levar a grandes variações da densidade do solvente supercrítico, diretamente 
relacionada ao seu poder de solubilização. Mas esta não é a única propríedade aproveitada 
nos processos de separação que utilizam solventes supercríticos. 
No estado supercrítico, as propriedades fisico-químicas de um fluido assumem 
valores intennediários àqueles dos estados líquido e gás. Propriedades relacionadas à 
capacidade de solubilização, como a densidade de um fluido supercrítico, aproximam-se 
daquelas típicas de um líquido, enquanto que propriedades relacionadas ao transporte de 
matéria, como a difusividade e a viscosidade, alcançam valores típicos de um gás. Sabe-se 
que os líquidos são excelentes solventes, mas de difusão lenta e alta viscosidade. Já os 
gases, são péssimos solventes, mas se difundem com extrema facilidade e são pouco 
viscosos. Os solventes supercríticos, pela razão de combinar características desejáveis tanto 
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de líquidos quanto de gases, são ótimos solventes, apresentando alta difusívidade e baixa 
viscosidade. Como conseqüência, tem-se a extração com fluido supercrítico como um 
processo rápido e eficiente. 
das grandes vantagens da extração com fluído supercrítíco é o 
processamento materiais a baixas temperaturas, o é adequado quando 
estão presentes compostos sensíveis à alta temperatura. Outra vantagem é a possibilidade 
de recuperação do solvente após o processo de extração, apenas pelo ajuste de 
pressão e/ou temperatura, podendo este ser continuamente reciclado. Isto elimina uma das 
etapas mais dispendiosas dos processos de extração convencionais que é a separação entre 
produto extraído e solvente orgânico. Além disso, a manipulação de grandes quantidades de 
solventes orgânicos poluidores representa uma dificuldade adicional para o controle 
ambie:ntatl, seja da qualidade do ar, seja dos efluentes líquidos ou rejeitos sólidos. 
conseqüência positiva da eficiente separação entre soluto e solvente supercrítico, tem-se a 
obtenção de produtos com alto grau de pureza, já que o processo não deixa resíduos de 
solvente no produto final. 
Meireles (2004) tem contribuído para o desenvolvimento desta tecnologia de 
separação a tal ponto que seu Laboratório é uma das referências internacionais no assunto. 
O processo de extração com fluido supercrítico apresenta um grande número de 
vantagens frente aos processos de extração convencionais, como, por exemplo, uso de 
temperaturas moderadas, as quais permitem a recuperação dos produtos naturais, 
geralmente termossensíveis; a recuperação do solvente é rápida e completa, fornecendo 
produtos com pequena quantidade de resíduos; grande poder de solvatação junto com uma 
enorme capacidade de penetração nos sólidos, o que permite o esgotamento rápido e 
praticamente total dos sólidos extraídos; as propriedades dos solventes podem ser ajustadas 
convenientemente através da variação das condições de operação (temperatura e pressão), 
modificando a seletividade e a solubilidade do solvente e possibilitando a extração de 
diferentes frações do soluto durante a separação soluto-fluido supercrítico; amplas margens 
de polaridade e tamanho molecular dos solventes supercríticos, visto que a quantidade de 
solventes utilizados na extração supercrítica é muito maior que na extração com solventes 
líquidos; operação livre de poluição, solvente inerte e extração de produtos de alto valor 
agregado ou de um novo produto com características nutricionais. 
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H.5.L Contribuições da literatura Extração Supercrítica 
Serão apresentados, a seguir, alguns trabalhos que têm sido desenvolvidos 
utilizando o processo de extração supercrítica. Pode-se notar que o interesse é grande e há 
ênfase para este de processo de separação não-convencional, pelo 
grande número de trabalhos publicados na área. 
• Recuperação de Tocoferóis - Extração Supercrítica 
Em uma investigação feita por Ohgaki et ai. (1989) da possibilidade de se extrair 
a-tocoferol do óleo de palma usando um solvente supercrítico, a solubilidade do a-
tocoferol em COz comprimido foi medida a 25°C e 40°C usando um método de fluxo. As 
su•ruu'u"~"'"'' do ácido e (representantes dos ácidos graxos livres e 
triglicerídeos, respectivamente, no óleo de palma) também foram medidas. Os equilíbrios 
sólido-fluido e fluido-fluido foram correlacionados usando a equação de estado de Soave-
Redlich-Kwong com dois parâmetros binários. A quantidade de soluto dissolvido por 
unidade de volume foi calculada da relação P-V-T para C02. Uma alta concentração de a-
tocoferol pode ser separada elevando-se a temperatura sob uma pressão relativamente 
moderada. 
Um método de extração com fluido supercrítico foi aplicado por Lee et ai. (1991) 
para testar a viabilidade da concentração de tocoferol da borra da soja (DDOS) com dióxido 
de carbono a temperaturas e pressões na faixa de 35 a 70°C e 200 a 400 bar, 
respectivamente. A solubilidade supercrítica da borra da soja esterificada foi acima de 4-6 
vezes maior que a da borra de soja original. Por um método simples do tipo batelada em um 
único estágio, os tocoferóis na borra de soja esteríficada puderam ser concentrados acima 
de 40% em peso. Os resultados deste estudo mostraram que a borra de soja, inicialmente, 
contendo aproximadamente 13-14% em peso de tocoferóis pode requerer uma coluna de 
multi-estágios em contracorrente para ser altamente e efetivamente concentrados. O 
objetivo principal do trabalho foi examinar a viabilidade e os méritos técnicos da extração 
supercrítica, como uma potencial alternativa para a destilação molecular na concentração 
efetiva dos tocoferóis. A destilação molecular é o processo mais utilizado para este tipo de 
concentração, após a remoção dos esteróis via recrístalização alcoólica. A principal 
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vantagem extração supercritica é a fácil separação do solvente do material extraído sem 
o resíduo de solvente, além de proporcionar baixa resistência à transferência de massa. 
A possibilidade de enriquecimento de tocoferóis a partir de condensados do 
desodorizado em um processo em contracorrente usando COz supercrítico 
como solvente, foi estudada por Brunner et aL (1991). Para se obter os fatores de separação, 
os equilíbrios fase foram medidos. Condições favoráveis para separação 
detenninadas pela condução dos experimentos de extração em batelada. A separação sob 
condições de estado estacionário foi estudada através de operação em contracorrente da 
coluna de separação. Os experimentos de separação forneceram infonnações sobre a 
distribuição de componentes de baixa concentração, a qual é dificil de se obter somente de 
medidas de equilíbrio. Experimentos sobre equilíbrios de fase e o comportamento de 
separação foram realizados com misturas toco fero! 
para gerar infonnação sobre diferentes faixas de concentração. 
O equilíbrio de fase para o sistema dióxido de carbono + dl-a-tocoferol foi 
estudado por Pereira e! ai. (1993), a temperaturas de 292 K a 333 K e pressões até 26 MPa. 
Isotennas de pressão-composição foram medidas para as fases líquida e vapor em 
equilíbrio, usando um método analítico, a pressões de 9 MPa a 26 MPa e a cmco 
temperaturas entre 298 K e 333 K. Os resultados foram modelados usando a equação de 
Peng-Robinson (1976) com regras de mistura dependentes da composição de 
Panagiotopoulos e Reid (1986). Foram obtidas boas concordâncias com os resultados 
experimentais. 
Meier et ai. ( 1994) mostraram que a cromatografia com fluido supercrítico é uma 
ferramenta útil para medir com precisão e com rapidez o equilíbrio de fases de fluidos a 
altas pressões sem manuseio. Perdas de amostras através de despressurização são evitadas 
pelo acoplamento direto do cromatógrafo com o sistema de equilíbrio de fases. Diferenças 
de densidade de duas fases são pequenas a altas pressões. As solubilidades de tocoferol na 
fase densa do dióxido de carbono são baixas quando comparadas com estes em solventes 
orgânicos padrões, o que tem que ser considerado se solventes gasosos densos estão para 
substituir um solvente orgânico. O dióxido de carbono dissolve uma razão muito alta da 
fase que contém tocoferol (acima de 90%mol, na faixa considerada). Isto afetará as 
propriedades de transporte, como, por exemplo, a alta viscosidade original do tocoferol, a 
qual foi obviamente grandemente diminuída. A correlação e a predição do equilíbrio de 
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fases de fluidos a alta pressão com solventes padrões estão ainda distantes do As 
grandes diferenças na composição das duas fases e a falta de dados, como também o 
desenvolvimento de modelos termodinâmicos apropriados, requerem mais pesqmsas, 
especialmente o complexo comportamento das fases, que será um considerável desafio para 
melhorar os modelos e as técnicas de medidas. 
Yu et al. (1994) estudaram a solubilidade de ésteres rnetílicos, ésteres etílicos, 
ácidos graxos, triglicerídeos, gorduras e óleos usando COz supercrítico como solvente em 
uma faixa de temperatura de 313 a 333K e pressão de l a 30 MPa. Dados de equilíbrio da 
literatura foram correlacionados usando a equação de estado de Peng-Robinson com regra 
de mistura de van der Waals e de Panagiotopoulos e Reid. Os dados foram, também, 
correlacionados usando métodos estatísticos e as solubilidades, preditas por vários 
modelos, comparadas com as solubilidades obtidas experimentalmente às condições 
de temperatura e pressão estudadas. O método da equação de estado forneceu uma boa 
concordância da teoria com o experimental para solubilidades dos ácidos graxos e seus 
ésteres, mas menor concordância para os triglicerideos, gorduras e óleos. Os métodos 
estatísticos, por outro lado, não somente predisseram bem as solubilidades dos ácidos 
graxos e seus ésteres, como também apresentaram boa concordância com as solubilidades 
dos triglicerídeos, gorduras e óleos. Como esperado, as solubilidades decrescem partindo 
dos ésteres de ácidos graxos, para ácidos graxos, para os triglicerídeos. 
A tensão interfacial tem um papel importante na modelagem e no design de ambos 
os sistemas de extração com solvente, o convencional ou o de fluido supercrítico. O 
comportamento do fluido/interfaces do fluido nas proximidades do ponto crítico é de 
fundamental importância. Os fenômenos da tensão superficial e da tensão interfacial a altas 
pressões são de particular relevância para a separação de fase e para a transferência de 
massa. Fatores determinantes da eficiência da transferência de massa incluem o diâmetro da 
gota, o qual é dependente da tensão interfacial. Para se fazer o design de uma coluna de 
extração que opera na região onde um fluido é supercrítico, há a necessidade da informação 
fundamental das propriedades fisicas do sistema, incluindo a tensão interfacial. Então, 
Moser et al. (1996) mediram a tensão interfacial do sistema binário dl-a-tocoferol/dióxido 
de carbono usando o método de gota pendente na faixa de pressão entre 10 e 37 MPa a 
nove diferentes temperaturas (313 a 420 K). A toda medida de tensão interfacial, as 
densidades de ambas as fases líquida e gás supercrítico também foram determinadas, já que 
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o conhecimento destes valores é essencial para calcular a tensão interfacial a partir da 
forma e do tamanho das gotas. A tensão interfacial diminui com o aumento da pressão a 
uma temperatura constante e aumenta com o aumento da temperatura, a uma pressão 
constante. tensão encontrada principalmente uma função solubilidade 
mútua dos dois componentes do sistema e da densidade do dióxido de carbono puro. 
O isolamento de tocoferóis e esteróis juntos como um concentrado do destilado 
desodorizado do de girassol foi investigado por Ghosh e Bhattacharyya (!996). O 
destilado do desodorizado óleo girassol era composto de 24,9% de matéria 
insaponificável com 4,8% de tocoferóis e 9,7% de esteróis, 28,8% de ácidos graxos livres 
(AGL) e 46,3% de glicerídeos neutros. A tecnologia de isolamento inclui as etapas de 
processo como a de biohidrólise, bioesterificação e destilação fracionada. Os glicerídeos 
neutros do destilado da desodorização hidrolisados pela lipase cylindracea. 
Os ácidos graxos totais (AGL inicial+ AGL dos glicerídeos neutros) foram convertidos em 
ésteres butílicos com a lipase Mucor niehei. O produto de esteríficado foi, então, destilado. 
A primeira fração, a qual foi coletada a temperaturas de 180-230°C, a 1,00 mmHg de 
pressão por 45 min, continha principalmente ésteres butílicos, hidrocarbonetos, produtos 
oxidados e alguma quantidade de ácidos graxos livres. A fração coletada a temperaturas de 
230-260°C, a 1,00 mmHg por 15 min, estava rica em tocoferóis (aproximadamente 30%) e 
esteróis (cerca de 36%). A recuperação total de tocoferóis e esteróis após a hidrólise, 
esterificação e destilação foi em tomo de 70% e 42%, respectivamente, do conteúdo 
original do destilado do desodorizado de óleo de girassol. 
Stoldt et ai. (1996) realizaram medidas de equilíbrio de fases isotermicamente a 
70°C e a 20, 26, 29 e 35 MPa; e isobaricamente a 26 MPa e a 50, 70 90 e ll0°C de quatro 
misturas de DDOS com C02 supercrítico. Estas misturas complexas não estão disponíveis 
na natureza, mas são produzidas durante os processos de separação. Elas são diferentes na 
composição e cobrem uma extensa faixa de concentração. Amostras das fases líquida e 
vapor foram coletadas e analisadas por cromatografia gasosa. Os tocoferóis, esteróis e 
escaleno foram identificados. Os outros componentes foram agrupados em 
pseudocomponentes. Foram calculados os coeficientes de distribuição a partir dos dados 
experimentais e foi discutida a influência da temperatura e composição para estas misturas 
complexas. Dados pseudobinários para uma mistura foram correlacionados usando a 
modificação de Hederer-Peter-Wenzel da equação de estado de Redlích-Kwong com a 
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regra de mistura de van der Waals ou a de Melhem. Ajustando os parâmetros de interação, 
chegou-se a uma boa concordância com os dados experimentais. 
Koga et ai. (1996) estudaram a influência de co-solventes sobre as solubilidades de 
ácidos graxos (ácido palmí!ico e ácido esteárico) e álcoois superiores em dióxido de 
carbono supercrítíco. Foram usados como co-solventes etano! e octano, numa concentração 
maior que %molar. 
A extração com fluido supercritico foi combinada com a cromatografia com fluido 
supercrítíco em um modo preparativo para desenvolver um sistema para fracionamento e 
enriquecimento de componentes de alto valor agregado contidos em sementes de óleo 
(King et a!., 1996). O sistema consistia em uma etapa de extração, seguida de uma coluna 
cheia de sorvente, que pennitiu uma extração com fluido supercritico enriquecendo a fração 
tocoferol ser desviada para uma coluna cromatográfica um novo 
enriquecimento de tocoferóis. Para a etapa da extração com fluido supercrítico, o 
enriquecimento de tocoferol foi otimizado a 25 MPa e a 80°C para flocos de soja e farelo 
de arroz. Entretanto, a recuperação de tocoferóis totais e o enriquecimento foi também 
encontrado sendo uma função crítica da razão mássica de C Oi" carga de semente". 
Aproximadamente 60% dos tocoferóis disponíveis em flocos de soja puderam ser 
recuperados na etapa da extração com fluido supercrítico, podendo render fatores de 
enriquecimento de 1,83-4,33 para as quatro espécies de tocoferóis encontrados no óleo de 
soja. Um enriquecimento adicional das espécies de tocoferóis pode ser realizado na etapa 
de cromatografia com fluido supercrítico. 
Dados de equilíbrio de fases foram requeridos para extrair escaleno do óleo de 
figado de tubarão, o qual contém triglicerídeos e éteres de gliceril, assim como outros 
componentes principais (Catchpole e von Kamp, 1997). O equilíbrio líquido/vapor para o 
sistema binário dióxido de carbono/escaleno foi medido a uma faixa de pressão de I 00-250 
bar e de temperatura de 313-333 K. A solubilidade do escaleno na fase de vapor foi 
correlacionada usando uma equação simples baseada na densidade. Equilíbrios de fase para 
os sistemas dióxido de carbono/escaleno e triglicerídeo/dióxido de carbono foram 
correlacionados usando a equação de estado de Peng-Robinson. Os parâmetros de atração e 
de repulsão de Peng-Robinson para dióxido de carbono foram otimizados para reproduzir a 
sua densidade, conhecida a uma detenninada temperatura e pressão. Usando esta 
aproximação, foi possível correlacionar o equilíbrio líquido/vapor e densidades de fase, 
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com precisão, para ambos os sistemas binários dióxido de carbono/escaleno e 
triglicerídeo/dióxido de carbono e predizer o equilíbrio de líquido/vapor e densidades de 
fase para a mistura de três componentes na mesma faixa de temperatura e de pressão que os 
dados experimentais. parâmetros de interação requeridos eram muito pequenos, o que 
sugere que deficiências no modelo do equilíbrio de fases para componentes com tamanhos 
variados podem ser devido aos parâmetros inexatos de atração e repulsão usados para o 
componente mais leve (dióxido de carbono). 
Solubilidades oito espécies diferentes de vitaminas lipo-solúveis A, e K 
em dióxido de carbono supercrítico foram medidos por Johannsen e Brunner (!997) a 3!3, 
333, e 353 K e numa faixa de pressão de 20 MPa a 35 MPa. As solubilidades foram 
detenninadas por um método analítico que usava a junção direta de uma cela de equilíbrio a 
um sistema cromatográfico com fluido supercrítico com solubilidades de 
todas as vitaminas lipo-solúveis em dióxido de carbono supercrítico sob as condições 
investigadas estavam na faixa de lO g/kg, com exceção do P-caroteno (pró-vitamina A) que 
é 3 ordens de magnitude menos solúveL Aumentando a massa molecular da vitamina, sua 
solubilidade em dióxido de carbono supercrítico diminui. A uma temperatura constante, a 
solubilidade de todas as substâncias aumenta com o aumento da densidade. A uma 
densidade constante, um aumento na temperatura resulta em um aumento na solubilidade. 
Isto é causado pelo aumento da pressão de vapor do sólido. 
Isotennas pressão-composição para o sistema dl-a-tocoferol/metanol foram 
medidas por Crevatin et aL (1998) a quatro temperaturas entre 473,15 e 543,15 K e 
pressões até 115 bar. As medidas foram realizadas usando um equipamento estático de 
volume constante. Para este sistema as curvas das isotennas revelaram um padrão regular 
de comportamento. Os dados experimentais, junto com os dados da literatura para o sistema 
dl-a-tocoferol/dióxido de carbono foram modelados com equações cúbicas de estado 
usando diferentes regras de mistura; o modelo modificado de Redlich-Kwong-Soave 
forneceu a melhor concordância com os dados experimentais para ambos os sistemas. Os 
resultados obtidos para o sistema dl-a-tocoferol/dióxido de carbono foram comparados 
com aqueles infonnados na literatura. Com base nestes novos dados experimentais e 
naqueles encontrados na literatura e usando um modelo tennodinâmico, o comportamento 
do sistema temário dl-a-tocoferol/metanol/dióxido de carbono foi predito. 
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Métodos para tratar o problema de separação para misturas multi-componentes 
foram estudados por Brunner (1998). Primeiro, métodos analíticos têm que ser 
desenvolvidos para caracterizar a mistura. Então, dados de equilíbrio de fases são 
experimentalmente determinados e tenta-se correlacioná-los com equações de estado e/ou 
equações empíricas. Solubilidades de equilíbrio, coeficientes de distribuição de equilíbrio 
de componentes individuais e dependência de fatores de separação na concentração são 
determinados. Com o fator de separação conhecido, o problema de separação é e aplicam-
se pseudo-componentes para caracterizar a mistura. O número de estágios teóricos é 
calculado na dependência das razões de refluxo, condições de estado, e fatores de 
separação. Neste momento, uma decisão deve ser tomada em relação ao tipo de 
equipamento de separação. Neste trabalho, colunas de separação operando em contra-
corrente foram consideradas para planejar experiências de coluna em escala de lal:>or;ató,rio e 
para demonstração. Altura estágios teóricos ou unidades de transferência e perfis de 
concentração foram determinados experimentalmente. F oram verificados fatores de 
separação, e misturas de diferentes composições da mistura de alimentação foram 
produzidas para experimentos adicionais de equilíbrio de fase, controle de produto e 
introdução de produto. Simulação da separação multi-componente e o ciclo do solvente 
foram realizados para a otimização do número de estágios e consumo de energia. 
O design, a avaliação e a otimização de uma extração supercrítica que é baseada 
no equilíbrio de fase requer os dados de equilíbrio de fases. Esses tipos de dados são muito 
escassos para componentes naturais como esteróis e vitaminas. Esses componentes naturais 
são produzidos sinteticamente, mas hoje em dia, o está crescendo o interesse em extraí-los 
de fontes naturais. Portanto, o objetivo do trabalho de Gerszt et ai. (2000) foi estudar a 
modelagem termodinâmica do equilíbrio de sistemas contendo vitaminas A, D, E e K, 
usando um modelo preditivo. A sensibilidade das propriedades criticas no cálculo do 
comportamento de fases também foi estudada. Este estudo provou que a escolha de um 
método de contribuição de grupo para calcular as propriedades termodinâmicas é muito 
importante para a obtenção de bons resultados nos cálculos de equilíbrio de fases. 
Zhao et al. (2000) estudaram a recuperação de esteróis e tocoferóis a partir do 
DDOS esteríficado usando a extração com C02 supercrítico. Os resultados indicaram que a 
uma pressão de l2MPa, variando a temperatura de 30 a 80°C, a concentração de tocoferóis 
e o rendimento foram de 75% e 65%, respectivamente. Eles também concluíram que a 
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baixas pressões e a gradientes de temperatura altos, aumentava-se a seletividade co2 
supercrítico. 
Pessoa et ai. (2000) estudaram a extração de tocoferóis com C02 supercrítico em 
uma em contra-corrente por uma técnica simulação. As condições estudadas 
variaram de 50 a 90°C e de 100 a 250 atm. Os resultados indicaram que a separação entre 
os alfa-tocoferóis e escaleno na mistura ternária foi possível, mas a separação entre os alfa-
tocoferóis e ácidos graxos foram difíceis. 
Chang et (2000) investigaram um processo de destilação-extração de DDOS e 
revelaram que quando faziam a extração em semi-batelada a uma pressão de 31MPa e com 
gradiente de temperatura de 70°C na base e 90°C no topo e I 000 litros STP COz, a 
recuperação de tocoferóís alcançou 83,6% e o valor médio do fator de concentração foi de 
1,38. 
Skerget et al. (200 l) estudaram a eficiência da extração com altas pressões na 
produção de um óleo com alta concentração de vitamina E a partir de sementes de Silybum 
marianum. C02 e propano foram usados como fluídos supercrítícos. A fim de determinar 
condições de operação ótimas, foram medidos os equilíbrios de fase nos sistemas binários 
contendo alfa-tocoferol e o gás denso em várias temperaturas, de 30 a 80°C e numa faixa de 
pressão de 1 O a 300 bar. A solubilidade do óleo da semente em C02 foi medido e os fatores 
de separação para tocoferol - ácido oléíco foram determinados. Baseado nos dados de 
equilíbrio, as corridas da extração foram realizadas. Os parâmetros operacionais foram 100, 
200 e 300 bar de pressão e 25, 40, 60 e 80°C de temperatura para o C02 e 60, 150 e 200 bar 
de pressão e 40, 60 e 80°C de temperatura para o propano. Foi investigada a influência dos 
parâmetros de processo sobre o rendimento total e o conteúdo de vitamina E no extrato. O 
comportamento dinâmico das corridas de extração foi analisado por um modelo matemático 
baseado no equilíbrio de adsorção - dessorção do óleo a partir da matriz sólida, a difusão 
do óleo para a superficie e a transferência de massa através do filme externo dentro do 
"bulk". F oi observado que as taxas de extração no caso do propano foram 
consideravelmente maiores que no caso do C02• Além disso, o curso da taxa de extração 
não depende das condições operacionais (pressão e temperatura) quando o propano é usado 
como solvente. Por outro lado, as taxas de extração obtidas com C02 dependem da pressão 
e temperatura. A taxa de extração aumenta com o aumento da pressão e a 300 bar ela 
aumenta com o aumento da temperatura. A 200 bar, a taxa de extração diminui com o 
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aumento na temperatura. Outro fato importante, o qual pode ser visto a partir dos resultados 
da extração é que a quantidade de propano necessária para a extração do óleo a partir da 
Silybum marianum é geralmente muito menor (aproximadamente lO vezes menor) do que 
do C02. F oi concluído que as condições de operação ótimas para a extração do óleo em 
vitamina E com C02 foram 60°C e 200 bar, onde o rendimento da extração foi 
relativamente alto ( 19%) e o conteúdo de vitamina E no extrato foi de 0,08%. Quando o 
propano foi usado como solvente, o máximo rendimento obtido foi de 23%. Entretanto, o 
conteúdo de vitamina E no extrato foi baixo (0,02% ou menor ainda), portanto, o propano 
não é um solvente apropriado para a extração do óleo rico em vitamina E. 
Chang et ai. (2001) fizeram um estudo da extração com C02 supercrítico do óleo 
da borra de soja e seu respectivo óleo metilado, a fim de concentrar tocoferóis no óleo 
rafinado. Extrações semi-batelada do óleo metilado a uma pressão 12,4 MPa, com 
gradiente de temperatura de 50°C na base e 70°C no topo e 600 litros de co2 revelaram que 
a recuperação e o fator de concentração de tocoferóis no óleo rafinado foram de 97,55% e 
1,43, respectivamente. A extração contínua em contra-corrente indicou que a recuperação e 
o fator de concentração de tocoferóis foram de 52,90% e 1,35, respectivamente, quando 
200 litros de C02 foram utilizados. Dados experimentais mostraram que os fatores de 
concentração de ácidos graxos, tocoferóis, esteróis e escaleno na extração contra-corrente 
foram melhores que na extração co-corrente. Isto foi possível devido a uma maior diferença 
na concentração e à maior força motriz da transferência de massa entre a fase líquida rica 
em óleo e a fase supercrítica rica em C02, que aumenta na extração contra-corrente. Os 
resultados indicaram que quanto maior a razão de alimentação do óleo para co2 
supercrítico, menor o fator de concentração de tocoferóis e esteróis. Além disso, 
representaram um efeito de aumento de uma maior vazão de C02 sobre o fator de 
concentração de tocoferóis. Os ácidos graxos metilados apresentam uma alta solubilidade 
na fase de C02 supercrítico, enquanto que os tocoferóis ficam em maior concentração no 
óleo rafinado. Alguns experimentos demonstraram que extrações do óleo metilado e livre 
de esteróis deram um fator de concentração mais alto de tocoferóis. Os fatores de 
concentração de esteróis e tocoferóis aumentam com a quantidade de C02. 
Machado e Brunner (200la) usaram uma metodologia para otimizar o consumo de 
solvente e minimizar o volume da coluna. Isto foi desenvolvido, originalmente, para ser 
usado no processo de destilação e, conseqüentemente, modificado para ser aplicado no 
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processo de extração gasosa multiestágío, incluindo a solubilidade na fase gasosa como um 
parâmetro de "design". Esta metodologia descreve a influência do número de estágios e da 
razão de refluxo sobre o volume das colunas em contra-corrente. A otimização do número 
de estágios e o consumo de solvente o fracionamento de ácidos graxos e alfa-tocoferol 
a 26 e 29 MPa e 373K feita usando os métodos de McCabe-Thiele e Ponchon-Savarit. 
Este trabalho assume que a otimização do de estágios e a vazão 
solvente/alimentação podem ser utilizadas em uma análise levando em conta 
somente os custos operacionais, já que os custos operacionais são, freqüentemente, um 
componente dominante no custo anual total um processo de separação. Os custos de 
operação, os quais envolvem custos de eletricidade, resfriamento de água, vapor e 
regeneração e compressão de solvente, podem ser aproximados em uma análise preliminar 
como consistindo basicamente de custos com a compressão do regiões 
operacionais para extração gasosa multiestágio podem ser selecionadas otimizando a 
relação entre a solubilidade na fase gasosa, o fator de separação, e a diferença de densidade 
das fases líquida e gasosa. Estas variáveis estão relacionadas à quantidade de solvente 
necessário para alcançar a separação desejada (diâmetro de coluna e custos de compressão), 
o número de estágios (altura de coluna), e para limitações de fluxo em contracorrente de 
gás e líquido (inundação), respectivamente. Os parãmetros ótimos de "design" encontrados 
foram: a uma temperatura de 373K e pressão de 29 MPa, o número de estágios teóricos 
igual a 34, a razão solvente/alimentação igual a 145 e a razão de refluxo igual a 2, L 
Mendes et ai. (2002) estudaram o processo de extração supercritica a fim de 
concentrar o tocoferol presente no DDOS. A extração com o C02 supercrítico e a 
simulação do processo foram realizados em modo semi-contínuo a 40, 60 e 80°C e a 
pressões variando de 90 a 350 bar. Os melhores resultados foram obtidos a 40°C e !50 bar, 
onde os tocoferóis foram concentrados em 60%, livres de ácidos graxos. Os resultados 
obtidos da simulação também mostraram que à medida que a temperatura aumenta, a 
eficiência e a tendência do fator de concentração diminui. Isso porque a pressão e 
temperatura altas, a solubilidade dos tocoferóis aumenta e os mesmos são extraídos 
juntamente com os ácidos graxos e escaleno. Os fatores de concentração são maiores para a 
separação entre tocoferol e ácido linoléico, comparados aos obtidos entre tocoferol e 
escaleno. Isso significa que a separação entre o tocoferol e os ácidos graxos é mais fácil de 
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ocorrer. A explicação do fato de que separar o tocoferol do escaleno é mais difícil, devido à 
volatilidade do tocoferol ser muito próxima à do escaleno. 
* Recuperação de ca:roteuos - Extração Supercrítica 
Ooi et al.(l996) fizeram estudo do processamento contínuo do óleo de palma, 
usando o processo de extração supercrítica com C02. O processo reduziu o conteúdo 
ácidos graxos livres, monoglicerídeos e diglicerídeos, certos triglicerídos e alguns 
carotenos. O óleo de palma refinado apresentou menos que 0,1% de ácidos graxos livres, 
alto conteúdo de caroteno e baixo de diglicerídeos. A solubilidade do óleo de palma em 
C02 supercrítico aumentou com a pressão. Um co-solvente (etano!) melhorou o processo de 
refino do óleo de palma. 
Machado e Brunner (1997) investigaram a separação de misturas 
multicomponentes em colunas em contracorrente com C02 supercrítico, usando uma 
metodologia de design de processo. Primeiro, a tarefa de separação foi definida e, então, 
experiências de equilíbrio de fases foram realizadas e os dados obtidos foram 
correlacionados com modelos termodinâmicos ou funções empíricas. Solubilidades mútuas, 
valores de K; e fatores de separação U;j foram determinados. Baseado nestes dados podem 
ser determinadas possíveis condições operacionais para experiências de extração adicionais. 
Uma análise de separação usando métodos gráficos foi realizada para otimizar os 
parâmetros de processo. A simulação numérica do processo de separação e sistemas 
auxiliares foi realizada para otimizar o número de estágios, relação solvente-alimentação, 
pureza de produto, rendimento e consumo de energia. O scale-up e análise de custo 
fecharam o design do processo. A separação de ácido palmítico e ácidos oléico e linoléico 
do destilado de ácidos graxos de palma foi usada como um caso de estudo. 
França e Meireles (1997) extraíram óleo das fibras prensadas do dendê (Elaes 
guineensis) usando COz supercrítico. As fibras residuais do processo de produção de óleo 
de palma (óleo de dendê), é uma boa fonte de carotenos, pois contém, ainda, mais de 5% do 
óleo original, com cerca de 5000 ppm de carotenóides. Como os carotenóides são 
moléculas termodegradáveis, é importante um estudo do emprego de COz supercrítico na 
extração deste óleo, visto que esta é uma técnica que emprega baixas temperaturas. Neste 
trabalho, foram mostrados os resultados de experimentos de extração do óleo das fibras 
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prensadas de dendê, feitos a 200, 250 e 300 bar e temperaturas de 45 e 55 oc. O óleo obtido 
foi analisado por espectrofotometria UVvisível para a determinação do teor de carotenos 
totais. Os resultados mostraram um aumento na taxa de extração entre 200 e 250 bar, mas 
esta variação foi pequena entre 250 e 300 bar. O teor de carotenos totais não aumentou 
durante a extração a 300 bar, mas teve variações importantes a 200 e a 250 bar. Os ácidos 
graxos estavam presentes em quantidades superiores àqueles encontradas em óleos 
Burri et a!. (1997) desenvolveram procedimentos com fluidos supercríticos para 
extrair vitamina A e ~-caroteno a partir de suplementos vitamínicos de tecido de figado de 
vitela. Os extratos de fluido supercritico podiam ser injetados sobre uma coluna de HPLC 
sem pré-tratamento adicional. As recuperações foram muito boas. Os extratos do fluido 
supercrítico uma pn~para1;ão vitamtíni:ca de composição uniforme teve um desvio pa,drã:o 
relativo de 4%. O método de extração com fluido supercrílico é menos trabalhoso que 
procedimentos líquido-líquido tradicionais para se extrair vitamina A e carotenóides de 
tecidos. 
Subra et ai. ( 1997) mediram as solubilidades de beta-caroteno em dióxido de 
carbono e em óxido nitroso nas temperaturas de 310, 320, 330 e 340 K e nas pressões de 9 
a 28MPa. As frações molares de beta-caroteno estiveram na faixa de 10-8-10-6 moi mor1 em 
dióxido de carbono e de 10-7-10-5 moi mor1 em óxido nitroso. Apesar das solubilidades 
serem baixas, o óxido nitroso oferece um ganho de uma ordem de grandeza na solubilidade. 
Os dados de solubilidade foram correlacionados por uma equação baseada na densidade 
como proposto por Chrastil (1982) e modelada usando a equação de estado de Peng-
Robinson. Por causa da imprecisão do modelo, quando os parâmetros críticos do soluto 
foram estimados por contribuição de grupos, os dados foram regredidos considerando o 
coeficiente de interação kij, a pressão crítica e a pressão de sublimação do beta-caroteno 
como parâmetros ajustáveis. Os valores de kii obtidos para NzO e C02 foram 0,10 e 0,13, 
respectivamente, e são praticamente insensíveis à temperatura. 
Subra et a!. (1998) investigaram a extração de ~-caroteno usando C02 supercritico 
e óxido nitroso a partir de leitos impregnados e de cenouras liofilizadas. A taxa de extração 
foi medida como uma função da temperatura, vazão e tamanho de partícula. Modelos 
matemáticos foram propostos para analisar o comportamento dinâmico de extração a partir 
de cenouras liofilizadas. A validade de um modelo de difusão ou de um modelo de balanço 
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de massa discutida através de resultados tamanho de partícula. Apesar do modelo de 
difusão e os resultados experimentais apresentarem uma boa concordância, sob condição de 
que 2 estágios de difusão fossem considerados para o maior tamanho de partícula, além 
disso, foram analisados todos os dados com relação ao modelo de balanço mássico 
diferencial. Este modelo, responsável pela transferência de massa externa, difusão dentro da 
matriz e dissolução na interface sólido-fluido, descreveu o processo de tempo-dependência 
satisfatoriamente, apesar das suposições na descrição da matriz. Resultados mostraram que 
a transferência de massa externa e a dessorção do soluto da matriz foram as etapas limites. 
A extração de carotenóides a partir de cenouras liofilizadas foi realizada em um reator de 
leito fixo usando com solvente dióxido de carbono ou óxido nitroso. As taxas de extração 
da parte inicial das curvas foram encontradas sendo menores que a solubilidade do soluto 
nestes fluidos, indicando a fração molar baixa não foi o parâmetro limite para a 
cinética. Um modelo de difusão foi proposto para analisar os resultados em vários 
tamanhos de partícula. Embora o modelo e os dados terem uma boa concordância na 
maioria dos casos, o modelo poderia ter sido melhorado na descrição da transferência 
dentro da partícula sólida. Uma descrição mais realista poderia considerar um equilíbrio 
local na interface sólido/poro. 
Dados experimentais de equilíbrio de fases foram determinados para dióxido de 
carbono supercrítico e misturas complexas de condensado do desodorizado de óleo de 
palma contendo ácidos graxos e tocoferóis (Stoldt e Brunner, 1999). Uma aparelhagem 
analítica estática foi usada e amostras das fases líquida e vapor foram analisadas por 
cromatografia gasosa. Os coeficientes de distribuição dos componentes individuais ou 
pseudocomponentes puderam ser, desta maneira, determinados. Os dados obtidos foram 
correlacionados com as equações de estado (ASPEN) de Peng- Robinson e Redlich-Kwong, 
usando como regra de mistura o tipo van der Waals e Wong-Sandler. O modelo preditivo 
de Soave-Redlich-Kwong foi também usado. Além disso, dados da literatura do sistema 
COrácido oléico foram tratados com essas equações. O modelo Redlich-Kwong (ASPEN) 
foi melhor interpretado nos sistemas (pseudo )-binários, enquanto que a regra de mistura do 
modelo gE não obteve sucesso. Nenhum dos modelos foi capaz de correlacionar um sistema 
pseudo-ternário COz- ácidos graxos-tocoferóis de uma maneira satisfatória. 
Dados de solubilidade são muito importantes em vários campos da tecnologia 
supercrítica, como a cromatografia, a extração e a cristalização. Estudos de solubilidade do 
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beta-caroteno sintético em vários solventes supercríticos têm sido realizados, seja em COz, 
C02+co-solventes (etano!, metano! e cloreto de metileno) (Cygnarowicz et a!., 1990), em 
etileno e misturas de etileno/tolueno (Chang e Randoph, 1989), em C02 e N20 (Sakaki, 
1992 e Subra et 1997), em COz (Johannsen e Brunner, 1997 e Skerget ela!., 1995) e em 
etano, etileno e xertônio (Jay e Steytler, 1992). Mendes et (1999a) fizeram os estudos de 
solubilidade de beta-caroteno em COz supercrítico e etano, sendo que para COz a 
temperaturas de 50 e 60°C e pressões variando a 274 bar e para etano a 
temperaturas de 35, 50 e 60°C e pressões variando de 90 a 252 bar. Os valores de 
solubilidade para COz, em termos de fração molar, variaram de 2,06xl0'7 (a 121 bar e 
60°C) a 6,27xl0·7 (a 274 bar e 60°C). As solubilidades em etano foram uma ordem de 
magnitude maior que aquelas obtidas para C02. Os valores de solubilidade para etano, em 
termos de fração de 6,79xl0·8 bar e 60°C) a 6,05xl0.6 (a 252 bar e 
60°C). As moléculas de ambos os são não polares, mas o etano é um solvente 
melhor, devido à uma maior polaridade molar que o C02, respectivamente, 4,4x 10'
24 cm3 e 
2,9x 10'24 cm3• A solubilidade do beta-caroteno aumenta em ambos os solventes com a 
pressão, a uma temperatura constante. A pressão de "cross-over" (abaixo deste valor, a 
solubilidade aumenta com a diminuição da temperatura) é entre 150 e 175 bar para o C02 e 
entre 115 e 125 para o etano. Os autores deste trabalho também fizeram a comparação dos 
dados obtidos com os dados já publicados na literatura. Além disso, os dados foram 
correlacíonados com a equação de estado de Peng-Robinson, o que resultou em uma melhor 
concordância entre os valores experimentais e calculados para o etano. Os parâmetros de 
interação binária foram determinados para ambos os solventes supercríticos. 
A polpa da fruta burití foi extraída com C02 supercritico para obter frações 
oleosas com uma grande concentração de vitaminas, especialmente ~-caroteno (França et 
a!., 1999). A matéria-prima constituía-se de uma mistura de polpa e casca que foi obtida da 
fruta não madura. O óleo extraído foi analisado por cromatografia gasosa e 
espectrofotometria e os resultados foram comparados com aqueles obtidos por extração 
usando hexano como solvente. O óleo extraído com hexano continha aproximadamente 1% 
de caroteno. A extração com COz supercrítico foi capaz de remover aproximadamente 80% 
do conteúdo inicial de caroteno. Os experimentos de extração foram realizados a pressões 
de 20 e 30 MPa e temperaturas de 313 e 328K. As curvas de extração tipicamente 
mostraram as 3 regiões encontradas na extração com fluido supercrítico de produtos 
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naturais, começando com uma linha reta, que é característica de taxa constante do período 
de extração, seguida por um período de taxa descendente e, finalmente, por um período de 
taxa de difusão. Dados experimentais foram correlacionados usando o modelo proposto por 
Sovová (1994). O modelo mostrou uma boa correlação com os dados experimentais. Os 
coeficientes de transferência de massa da fase sólida foram obtidos ajustando a equação 
modelo. Os valores de solubilidade calculados estão dentro da faixa para óleos vegetais 
comuns. 
Stoldt e Brunner (1999) determinaram dados experimentais do equilíbrio de fases 
para C02 supercrítico e misturas complexas do condensado do desodorizado do óleo de 
palma, que continha ácidos graxos e tocoferóis. Os resultados obtidos foram 
correlacionados com as equações de estado de Peng-Robinson e Redlich-Kwong-Aspen. O 
modelo Soave- Redlich-Kwong foi também usado. Além disso, dados 
literatura do sistema C02/ácido oleico foram tratados com estas equações. Entretanto 
nenhum dos modelos foi capaz de correlacionar um sistema pseudo-temário COz/ácidos 
graxos/tocoferóis de uma maneira satisfatória. 
O C02 supercrítico é um solvente promissor para processos de extração e 
cristalização de compostos naturais, especialmente compostos terrnolábeis, pois apresenta 
grande vantagem quando comparado com solventes convencionais. Entretanto, um ponto 
crucial está sendo ignorado, a possível oxidação de compostos insaturados devido à 
presença de oxigênio no dióxido de carbono de alta pureza usado nestes processos. O maior 
grau de pureza de dióxido de carbono comercial é de aproximadamente 2 mg/L STP. 
Levando-se em conta que a solubilidade da maioria dos compostos naturais é s:O, I%, isto 
significa que a razão de concentração oxigênio/composto deveria ser alta. Por isso, a 
extração de beta-caroteno com COz supercrítico foi estudada por Cocero et ai. (2000). A 
solubilidade de beta-caroteno encontrada foi de 3,8 mg/Kg a 30 MPa e 40°C. Portanto, 263 
Kg de C02 seriam necessários para recuperar 1 g de beta-caroteno. Isto significa uma razão 
de 9 moles de oxigênio/I moi de beta-caroteno. Estes resultados sugerem que o beta-
caroteno foi oxidado durante a extração. 
França e Meireles (2000) apresentaram um modelo matemático para representar a 
cinética da extração de caroteno e lipídeos a partir das fibras do óleo de palma pressionado 
usando C02 supercrítico. A equação do balanço de massa para a fase supercrítica foi 
resolvida analiticamente considerando um pseudo estado estacionário. Especificamente, o 
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fluxo na interface sólido/fluido inicialmente, considerado constante e, depois, corrigido 
usando o comportamento da composição do extrato. Foram obtidos dados experimentais 
para testar o modelo, a pressões de 250 e 300 bar, temperaturas de 45 e 55°C e vazões de 
solvente de 1,2-2,0 g/min. O modelo representou bem os dados experimentais a 45°C assim 
como os dados da literatura obtidos a 250 bar, 55°C e vazões de solvente de 18,9 g/min. 
Observou-se que a concentração de carotenos aumenta enquanto que a concentração de 
ácidos graxos dnmrmL 
Cadoni et al. (2000) descreveram a influência de alguns parâmetros operativos da 
extração com dióxido de carbono supercrítico empregados para o isolamento de licopeno e 
beta-caroteno a partir da polpa e da pele de tomates. As extrações foram realizadas a 
pressões na faixa de 2500 a 4000 psi e temperaturas de 40 a 80°C. O produto extraído a 
4000 psi e 80°C cerca 65% licopeno e 35% de O licopeno e o 
beta-caroteno possuem solubilidades diferentes no solvente supercrítico, dependendo dos 
parâmetros do processo. Eles tentaram otimizar o método de extração de modo que o 
produto fosse mais rico em licopeno e livre de impurezas. Uma primeira extração foi feita a 
40°C e 4000 psi, seguida por uma segunda extração da mesma amostra a 80°C e 4000 psi e 
como o beta-caroteno foi extraído na sua maioria na primeira extração, o produto obtido 
estava rico em licopeno. Desta forma, o extrato final continha 87% de licopeno e 13% de 
beta-caroteno. 
O óleo de palma bruto foi fracionado usando C02 supercrítico em um equipamento 
semi-batelada. As condições de fracionamento estudadas por Markom et al. (2001) foram a 
temperaturas de 40, 50 e 60°C e a pressões 110, 140 e 200 bar, respectivamente. A pressão 
do sistema se mostrou mais significante do que a temperatura para o aumento da 
solubilidade dos triglicerídeos do óleo de palma em C02 supercrítico. A solubilidade do 
óleo de palma bruto em COz supercrítico foi, geralmente, baixa para tríglicerídeos e ácidos 
graxos de pesos moleculares menores, como por exemplo Cl2:0, C14:0 e C16:0. Estes 
ácidos graxos são fracionados primeiramente, seguidos pelos mais pesados e, 
principalmente, ácidos graxos insaturados, como Cl8:1, Cl8:3 e C20:0. As frações 
extraídas primeiramente são de cor branca e amarela e têm aspecto sólido. As frações 
posteriores, entretanto, apresentam uma cor mais intensa e são semi-líquidas. Foi difícil de 
se extrair beta-caroteno do óleo de palma nas frações a altas pressões, pois este é 
concentrado no rafinado. A solubilidade do óleo de palma bruto foi estimada usando uma 
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correlação proposta por Del Valle e Aguilera ( !988), a qual tem sido validada para vários 
óleos vegetais. A adição de co-solventes polares, como o etano!, também não afeta a 
extração de carotenos a partir do óleo de palma (Ooi et a!., 1996). 
Machado e Brunner (2001b) estudaram o comportamento hídrodinãmico de uma 
coluna de extração (escala de laboratório) operando a altas pressões (entre 20 e 29 MPa) e 
temperaturas de 333, 353 e 373 K para o sistema destilado de ácidos graxos de 
palma/dióxido de carbono. Os dados hidrodinâmicos (pontos de carga e inundação) foram 
usados para computar a capacidade hidráulica de colunas empacotadas em contra-corrente 
para o fracionamento de ácidos graxos a partir do destilado de ácidos graxos de palma 
usando C02 como solvente. Para todas as isoterrnas, a tendência à inundação aumenta 
quando a pressão aumenta, mantendo a vazão do líquido constante. Para todas as isóbaras, a 
tendência à inundação quando a temperatura aumenta, a vazão 
''~umv constante. O efeito da diferença de densidade entre as fases líquida e gás tem um 
importante papel sobre o fenômeno de inundação. O conhecimento do comportamento 
hidrodinâmico de colunas empacotadas operando no modo contra-corrente tem um papel 
fundamental no design, operação e scale-up no processo de extração gasosa multiestágio. 
Os dados hidrodinâmicos experimentais para o sistema destilado de ácidos graxos de 
palma/dióxido de carbono reforça a hipótese de que o fenômeno de inundação depende 
principalmente das vazões mássicas do solvente e do líquido, da geometria do 
empacotamento e da diferença de densidade das fases líquida e gasosa coexistentes. 
Como já foi comentado, a extração com fluido supercrítico é considerada uma 
alternativa apropriada para a separação de biomoléculas a partir de alimentos e produtos 
farmacêuticos. A maior dificuldade na utilização desta técnica para as biomoléculas tem 
sido a dificuldade na medição e predição de suas solubilidades em solventes supercríticos a 
várias pressões e temperaturas para otimização do processo. Dados para parâmetros de 
energia interrnolecular e/ou propriedades críticas, fatores acêntricos e refrações molares nos 
limita a usar as equações de estado simples para a predição de suas solubilidades nos 
solventes supercríticos. Hartono et al. (1997) usaram seis equações de estado cúbicas para 
predizer a solubilidade do colesterol e do beta-caroteno, as duas biomoléculas 
representativas, em fluidos supercríticos. F oram elas as equações de van der Waals, de 
Redlich-Kwong, de Mohsen-Nia-Moddaress-Mansoori, de Peng-Robinson, de Patel-Teja e 
a de Peng-Robinson modificada. De acordo com todos os cálculos e comparações feitas, a 
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equação Mohsen-Nia-Moddaress-Mansoori foi a que apresentou melhor 
concordância com os dados experimentais do que as outras equações de estado estudadas. 
Tendo apenas dois parâmetros ajustáveis e um parâmetro de interação, a predição da 
solubilidade do colesterol e do beta-caroteno em é comparável com a 
equação de Peng-Robinson modificada que possui quatro parâmetros ajustáveis e dois 
parâmetros de interação. 
U.6. OUTROS MÉTODOS DE OBTENÇÃO DE TOCOFERÓIS E DE 
CAROTENÓIDES 
Diversos métodos para a recuperação de tocoferóis de óleos vegetais têm sido 
estudados. Praticamente todas as técnicas desenvolvidas são para a recuperação desses 
componentes a partir vegetais. O de soja é principalmente para este 
propósito, embora DDO de outros vegetais tenha sido utilizado. 
Brown et ai. (1964) desenvolveram um processo para recuperação de tocoferóis e 
fitoesteróis por esterificação dos ácidos graxos livres e glicerídeos para formar ésteres de 
ácidos graxos de álcool monohídrico utilizando um catalisador ácido. Os tocoferóis e 
fitoesteróis são separados utilizando uma combinação de solventes polares e não polares. 
Rubel (1969) descreveu um método para a extração de tocoferóis empregando 
extração líquido-líquido em 2 etapas. Na primeira delas usavam-se solventes polares e 
apoiares em uma determinada proporção de modo que uma fração maior de ácidos graxos, 
mono e diglicerideos fosse dissolvida no solvente polar, enquanto que a fase do solvente 
apoiar, ou extrato, continha maior concentração de tocoferóis, esteróis, ésteres de esteróis, 
di e triglicerídeos e hidrocarbonetos. Em uma segunda etapa, a partir do extrato apoiar, rico 
em tocoferóis, efetuava-se outra extração de modo que os solventes e a proporção dos 
mesmos fosse tal que os tocoferóis e esteróis fossem extraídos pela fração polar e os 
compostos remanescentes permanecessem no solvente apoiar. 
A cristalização fracionada por resfriamento é considerada um método eficiente em 
substituição a outras técnicas como a saponificação, pois evita a exposição dos tocoferóis a 
altas temperaturas e álcalis. Com exceção da destilação molecular, a cristalização é o 
procedimento mais adequado para a separação dos tocoferóis dos esteróis (Zandi e McKay, 
1976). 
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U rn método rápido (dez minutos) e seletivo desenvolvido por Carpenter ( 1979) 
para medir os tocoferóis individuais encontrados em óleos vegetais usando cromatografia 
líquida de alta precisão (HPLC) com detecção de absorbância ultravioleta. As amostras 
foram analisadas diretamente seguindo a dissolução na fase móvel, a- e y-tocoferóis foram 
quantificados baseado nas áreas dos picos relativo às curvas de calibração padrão. A 
medida de P- e o-tocoferóis nas amostras também foi baseada nos dados de calibração para 
os padrões a- e y-tocoferóis, sendo que os !3- e 8- individuais não avaliados. 
dados obtidos foram comparados com o conteúdo de tocoferol total, encontrado por um 
procedimento colorimétrico padrão. Os resultados indicaram que o método de HPLC é o 
mais confiável nas medidas de amostras com altos níveis de a-tocoferóis. Óleos de soja, 
açafroa, girassol, algodão, milho, amendoim e de oliva têm sido examinados usando este 
método. 
Augusto (1988) a pré-purificação dos tocoferóis por extração com solventes e 
por partição entre dois solventes imiscíveis. Este autor citou que a partição líquido-líquido 
do DDOS entre hexano e etano! alcalino constitui em uma operação rápida e simples, 
pouco deteriorante dos tocoferóis e de baixo custo, podendo ser realizada à temperatura 
ambiente, portanto, consistindo em técnica adequada para pré purificar a matéria prima 
original removendo quase totalmente os ácidos graxos. 
Barrera-Arellano (1998) estudou a otimização da esterificação (produção de 
és teres metílicos e etílicos) da matéria saponificável do destilado da desodorização do óleo 
de soja, que é uma etapa importante para a utilização deste resíduo, como matéria-prima, na 
produção de extratos ou concentrados de tocoferóis (vitamina E). 
II.7. CONCLUSÃO 
Como se pode observar, foram apresentadas algumas referências bibliográficas 
voltadas para o processo de destilação molecular e também para o processo de extração 
supercrítica, para a obtenção de tocoferóis (vitamina E), a partir do destilado da 
desodorização do óleo de soja e para a obtenção de beta-caroteno (pró-vitamina A), a partir 
do óleo de palma. 
Dos vários trabalhos considerados, pode-se notar a preocupação de vários 
pesquisadores em usar tecnologias limpas, no caso a destilação molecular e a extração 
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supercrítica, a recuperação de produtos de alto valor agregado (por exemplo, as 
vitaminas), a partir de óleos vegetais. Para o Brasil, esta recuperação é de grande 
importância, já que o país está entre os primeiros produtores de soja no mundo e é um 
grande exportador de prima bruta, rica em produtos de alto valor agregado. 
falta de tecnologia nacional, estes produtos acabam sendo exportados como subprodutos, a 
um preço baixíssimo e, que depois de processados/recuperados, retomam ao país com um 
muito portanto, é a grande motivação para este trabalho de tese. 
Dos estudos apresentados, nota-se que a metodologia apresentada neste trabalho 
de tese, vem complementar os estudos na área de Extração Supercrítica, tendo em vista que 
será utilizada uma ferramenta de grande potencial e que é usada pelo setor empresarial - o 
Simulador Comercial de Processos HYSYS, o que os trabalhos anteriores não apresentam; 
será desenvolvida uma metodologia de 1mplt~mentação do processo completo, o que é 
extrema importância devido às correntes de reciclo, o também é novo; tentativa 
obter produtos de alta pureza e alta produtividade. Primeiramente, será estudado o sistema 
etanol-·água para uma melhor familiarização com o simulador comercial e, posteriormente, 
será feita a criação dos grupos hipotéticos, a fim de representar os sistemas a serem 
estudados: o DDOS e o óleo de palma, para a recuperação da vitamina E e da pró-vitamina 
A, respectivamente. 
Com relação à Destilação Molecular, o método será explorado, via simulação, em 
todas as suas potencialidades, para a recuperação de vitamina E, a partir do DDOS. 
Finalmente, será realizada uma análise comparativa em relação a custos e 
produtividade para conhecer o potencial destes dois processos competitivos. 
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CAPÍTULO 111 
EXPLORAÇÃO E MONTAGEM DO PROCESSO DE 
EXTRAÇÃO SUPERCRÍTICA EM SIMULADOR 
COMERCIAL USANDO A SEPARAÇÃO 
ETANOL/ÁGUA 
HU. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, serão feitas a exploração e a montagem do processo de Extração 
Supercrítica no Simulador Comercial de Processos HYSYS. Como caso estudo para a 
definição da metodologia de simulação foi considerada, primeiramente, a separação do 
sistema etanol/água, usando diferentes fluidos supercríticos. Para isso, foi necessário 
adaptar as unidades já existentes no simulador para as condições operacionais típicas deste 
processo. Esta etapa foi realizada, principalmente, para a familiarização com o simulador, 
todavia resultou na publicação de vários trabalhos. 
UI.2. MÉTODO DE PREDIÇÃO DO EQUILÍBRIO LÍQUIDO-VAPOR A ALTAS 
PRESSÕES 
Capilulo 1!1-Exploraçã:J e MoolBgem do ProcessodeEx1mção Superoílica em Simulador Comercial usandoa&parução EmooV Água 
UI.2.1. Fundamentos 
No estado de equilíbrio de fases líquido-vapor, a equação (HI.l) é válida (Ohe, 
1990): 
J/ = (IIL!) 
onde f; representa a fugacidade do componente i e V e L representam as fases vapor e 
líquida, respectivamente. 
Se se adotar o procedimento <J>-<1> (ambas as fases calculadas via coeficiente de 
fugacidade), tem-se: 
(III.2) 
onde <V: e <jl ( são definidos como coeficientes de fugacidade das fases líquida e vapor. 
Poder-se-ia considerar ao invés do procedimento chamado <!>-<!>, o procedimento y-$ 
(ou seja, usar para representação da fase líquida o coeficiente de atividade e para a fase 
vapor, o coeficiente de fugacidade). 
Em ambos os casos, no entanto, têm-se alguns problemas. No caso do uso do 
procedimento $-$, altas não-idealidades (como é o caso do sistema etanol/água) não 
poderiam ser bem representadas (já o seriam para o procedimento y-$ ). Por outro lado, o 
procedimento y-$ não seria adequado para altas pressões (que, no entanto, é o caso dos 
cálculos apresentados). Sendo assim, optou-se pelo procedimento$-$. 
A composição da fase vapor (y;) é estimada a partir dos coeficientes de fugacidade 
( <1>:, $() de ambas fases e da composição da fase líquida (x;). 
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A primeira equação de estado derivada, que representa a fase líquida e a fase 
vapor, é a equação de van der Waals. 
(HI.3) 
onde a e b são parâmetros de atração e o co-volume de van de Waals, respectivamente. 
Isolando P da equação (HI.3): 
(HI.4) 
Considerando-se o cálculo do coeficiente de fugacidade a partir da equação de van 
der W aals e da equação da fugacidade para substâncias puras. 
Adotando-se o fator de compressibilidade (z), para um gás real: 
PV = zRT (Hl.5) 
À temperatura constante, diferenciando-se a equação (IH.5) em relação a z, 
d(PV)= RTdz (III.6) 
então, 
PdV + VdP = RTdz (UI.7) 
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em Simulador Comercial 
Obtém-se, 
dV dP dz 
-+-=- (III.8) 
v p z 
Reescrevendo a equação da fugacidade para substâncias puras pelo fator de 
compressibilidade, 
In-= - -1J-=-a'P = (z -1)-f iP(PV l l fP dP 
p o ;P o p 
(III.9) 
Com a equação (III.8), notando que z= l e V=oo a P=O, tem-se: 
f J,'( )dz fv( dV In-= z-1 -- z 1)-
p I p oo V 
= 1-- dz-- P-- dV i'( l) 1 lv( RT) 'l z RT oo V 
Finalmente, 
In"-=- P-- -lnz+z-1 f 1 J,oo( RT) 
p RT V\. v (IH. lO) 




Rearranjando-se a equação 1 tem-se: 
(III.l2) 
l:'O<le-:;e calcular o coeficiente fug:acJdacie com a equação a partir das 
constantes a e b e volume de vau der Waals detenninados pela equação de van der Waals. 
O procedimento de cálculo é o seguinte: Primeiro, a equação (III.4) é resolvida 
para o volume (V) a uma dada temperatura (T) e pressão (P); então, o fator de 
compressibilidade (z) é calculado pela equação (IH.5) a partir do volume (V) e substituído 
na equação (III.l2). As constantes a e b são pré-calculadas antes de resolver a equação 
(III.4). 
Para misturas, o coeficiente de fugacidade é dado pela equação (III.l3) 
correspondendo à equação (I!I.l O) para uma substância pura. 
f, J,w[ 1 ( 8P ) 1 J In-= - - . -- dV -lnz 
Px, v RT 8N, rvN V .. ; 
(III.l3) 
onde N; e Ní são número de moles para os componentes i ej na misfura, respectivamente. 
O coeficiente de fugacidade dado pela equação (III.l4) detenninado por meio da 
equação de van der Waals é obtido de uma maneira similar. 
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(HI.l4) 
onde a, e b; são constantes de van Waals do i-ésirno componente na mistura. As 
constantes a e b de van der Waals corno urna mistura são dadas pelas equações: 
a= (:L Fa;)' 
Corno mostrado acima, o coeficiente de fugacidade pode ser calculado a partir 
da equação de van der Waals. Entretanto, outras equações podem ser usadas. 
Muitas equações de estado foram desenvolvidas após a equação de van der Waals. 
Em 1949, Redlich e Kwong modificaram a equação de van der Waals, cuja versão 
modificada foi aceita como uma equação prática. 
Em 1972, Soa v e introduziu o fator acêntrico ( w) na equação modificada de 
Redlich-Kwong, surgindo a equação de Soave-Redlich-Kwong (equação SRK). Assim, o 
cálculo do equilíbrio líquido-vapor a altas pressões usando a equação de estado tem sido de 
uso geral. 
III.2.3. Equação de Estado de Peng-Robinson 
Peng e Robinson ( 197 6) apresentaram outra equação de estado do tipo de van der 
Waals, a qual representa bem o equilíbrio líquido-vapor a altas pressões e, portanto, tem 
sido muito usada: 




sendo que a(T) e b provêm da equação de van Waa!s, 
Aplicando-se a equação (HL15) no ponto critico (Te, Pe), pode-se determinar as 
constantes a(Te) e b(Te) para Te e 
b(Tc) = 0,07780 R Te 
Pc 
e obtém-se, 
Zc = 0,307 
Em qualquer outra temperatura, 
a(T) = a(Tc )a(T, ,m) 






onde a é uma função da temperatura reduzida Tr=T!Te e do fator acêntrico ( m), o qual 
representa o tipo de forma molecular. 
O valor de a é determinado pelas seguintes equações: 
(!!!21) 
m = 0,37464 + 1,54226m -0,26992m 2 (IIL22) 
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A equação foi determinada baseando-se em dados experimentais da 
pressão de vapor e aplicando-se a equação de Peng-Robinson. 
A equação (III.22) foi constituída baseando-se em 17 tipos de substâncias como 
hidrocarbonetos I a C Entretanto, a equação de Peng-Robinson 
também fornece bons resultados para diversas outras substâncias, incluindo 
As equações seguintes dão os parâmetros a e b para misturas: 
(III.23) 
N 




As equações (IU.23), (HI.24) e (III.25) são conhecidas como "regras de mistura" e 
foram, primeiramente, introduzidas na equação de Redlich-Kwong por Zudkevitch e Joffe 
(1970). 
Quando a equação (III.25) é expandida, os parâmetros a;;, GJJ• aij são obtidos; onde 
aíi e ajj são a;, aJ mostrados acima e au é determinado pela equação (III.38). 
O kij da equação (III.25) é chamado de parâmetro de Peng-Robinson, o qual pode 
ser determinado e otimizado. 
O parâmetro kij reflete a interação entre as moléculas e tende a zero para uma 
solução ideal. 
Por conveniência de cálculo, a equação (HI.l5) é simplificada quando introduzidas 








e a equação (III.l5) toma-se: 
-(l-B)z2 + -3B2 -2B)z-
A equação (IIL29) é resolvida em z. 




O valor máximo de z é estabelecido na fase vapor, enquanto que o valor mínimo 
de z é estabelecido na fase líquida. Os valores de A e B são calculados para cada fase 
independentemente. 
Equações para o cálculo do coeficiente de fugacidade, baseadas na equação de 
Peng-Robinson, são mostradas a seguir: 
Para substâncias puras; 
In f= z -1-ln(z- B)- _A_In(z + 2'414B j 
P 2J2B z -0,414B) 
Para misturas; 
In f, = b, (z-1)-in(z-B)--A-x 












u~ ..... ,.L. Parâmetro kij da equação de Peng-Robinson 
O parâmetro kij da equação de Peng-Robinson desempenha um importante papel 
na determinação do equilíbrio líquido-vapor sob altas pressões. Como mencionado acima, 
é determinado por dados bJrtanos. 
valor de kij para sistemas binários vana com a temperatura. várias 
interpretações para o valor mínimo. Pode-se dizer que há um efeito de separação da 
temperatura sobre a não idealidade das fases líquida e vapor; isto é, sob baixas 
temperaturas, a não idealidade da fase líquida é dominante e diminui com o aumento da 
temperatura, enquanto que sob altas temperaturas, a não idealidade da fase vapor é 
dominante e aumenta com o aumento da temperatura. 
UI.2.4. Equação de Estado de Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV) 
O modelo termodinâmico adotado para simular o processo de extração supercrítica 
na separação água/etano!, utilizando o simulador comercial de processos HYSYS foi o 
Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV). Esta equação de estado é uma modificação da 
Equação de estado de Peng-Robinson (PR) que estende a aplicação do método da PR 
original para sistemas moderadamente não ideais. Isto é mostrado quando se tratam as 
curvas de pressão de vapor de componentes puros e misturas com mais precisão que o 
método de PR, especialmente a baixas pressões de vapor (Stryjek e V era, 1986), 
Esta equação tem sido estendida com bastante sucesso para sistemas não ideais, 
dando resultados tão bons quanto aqueles obtidos usando-se funções de energia livre de 
Gibbs excedente, como as equações de Wilson, NRTL ou UNIQUAC. 
A vantagem da equação de PRSV é que ela apresenta não somente o potencial para 
predizer com mais precisão o comportamento de fase do sistema de hidrocarbonetos, 
particularmente, para sistemas compostos de componentes "dissimilares", mas ela é 
também estendida para tratar sistemas não ideais, com a precisão das tradicionais outras 
alternativas: os modelos de coeficiente de atividade. O único compromisso é o aumento no 
tempo computacional e o parâmetro de interação adicional que é requerido pela equação. 
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Uma das modificações proposta por Stryjek-Vera para a equação de estado de PR 
é um alfa estendido, "a", termo que se tomou uma função de acentricidade e um parâmetro 
empírico, K;, usado para ajustar pressões de vapor de componente puro. 
/C Oi = 0,378893 + 1,4897153w1 -0,17131848wf + 0196554w; 
onde, 
Kw = parâmetro característico para componente puro 
(J); = fator acêntrico 
O termo ajustável K!i permite um maior ajuste nas curvas de pressão de vapor para 
componente puro. Para este termo, é feita a regressão da pressão de vapor do componente 
puro para todos os componentes da biblioteca do HYSYS. 
Para pseudocomponentes que foram gerados para representar frações oleosas, o 
HYSYS faz a regressão do termo K!i automaticamente para cada pseudocomponente para 
curvas de pressão de vapor de Lee-Kesler. Para os componentes adicionados pelo usuário 
(componentes hipotéticos), os termos K 11 podem ser colocados ou eles serão 
automaticamente regredidos pelas correlações de Lee-Kesler, Gomez-Thodos ou Reidel. 
A segunda modificação consiste de um novo conjunto de regras de misturas para 
misturas. Regras de mistura convencionais são usadas para parâmetros de volume e energia 
em misturas, mas a regra de mistura para o termo "cross", aij, é modificada para adotar uma 
forma dependente da composição. Embora ter sido propostas duas diferentes regras de 
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mistura no artigo original, o HYSYS incorporou apenas a expressão de Margules para o 
termo ''cross". 
)05 (1,0- ) (HL35) 
onde, 
Obs.: Note que se ku = ki, , a regra de mistura se reduz à equação de estado de Peng 
binária. 
Embora a regressão tenha sido feita apenas para um número limitado de pares 
binários para esta equação, a experiência limitada sugere que a PRSV pode ser usada para 
modelos moderadamente não ideais como sistemas H20-álcool, alguns sistemas 
hidrocarbonetos-álcool. Pode-se, também, modelar sistemas de hidrocarbonetos com uma 
precisão melhorada. Também, por essa equação apresentar melhor predição da pressão de 
vapor, espera-se uma melhora nas predições do calor de vaporização. 
III.3. REVISÃO DA LITERATURA ENVOLVENDO A SEPARAÇÃO ÁGUA-
ÁLCOOL 
A seguir, estão apresentados os trabalhos disponíveis na literatura envolvendo o 
sistema água-álcool. 
Brignole et al. ( 1984, 1987) desenvolveram uma equação de estado (EOS) 
utilizando um método aplicável a altas pressões, determinando um grupo de parâmetros e 
simulando o processo de extração de etano!, usando C3H8 como solvente. Concluíram que 
C3H8 é um solvente promissor que pode reter energia e concentrar etano! até obter etano! 
absoluto, mas não existem trabalhos experimentais. 
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Takishima et ai. (1986) detenninaram o equilíbrio de fases para o sistema temário 
COz-CzHsOH-HzO e para os sistemas binários COz-CzHsOH e COz-HzO, a temperaturas 
próximas ao ponto crítico do C02 e constataram que para o sistema temário, uma alta 
seletividade de é esperada na extração supercrítica com COz para baixas 
concentrações de CzHsOH na alimentação, e que uma completa desidratação do 
não é possível, considerando a existência de um limite superior de concentração de 
C2H50H. compararam os resultados experimentais com as estimativas a 
da equação de estado de Patel-Teja (como método preditivo, para descrever as propriedades 
de saturação dos componentes puros C02, C2H50H e H20). No entanto, não obtiveram 
resultados satisfatórios, provavelmente por terem assumido a mistura aleatória de 
moléculas na equação. Para os sistemas binários COz-CzHsOH e COz-HzO, obtiveram 
correlações satisfatórias, uma vez levaram em consideração o efeito da concentração 
molecular local, com a aplicação da equação Wilson à regra na equação de 
Patel-Teja. Para o sistema temário, o mesmo método pode ser aplicado, mas ainda não 
foram obtidas estimativas satisfatórias. Sugerem-se, para uma melhor estimativa de 
concentrações, as equações de estado que descrevam com sucesso o comportamento P-V-T 
próximo ao ponto crítico do C02, e regras de mistura que descrevam a interação entre H20 
eCzHsOH. 
Com base no equilíbrio de fases, maiores fatores de separação são obtidos usando 
C02 e C2H6 como solventes, com relação ao sistema binário etanol-água. Levando-se em 
conta a baixa solubilidade do etano! na fase gasosa, em concentrações baixas de etano!, que 
é de nosso interesse, altas taxas de solvente são necessárias para o processo de separação. O 
resultado de experimentos, usando-se uma coluna de bolhas, prova que elevadas 
temperaturas são favoráveis, assim como para o equilíbrio de fases, baixas temperaturas são 
interessantes. Os resultados da investigação de Brunner e Kreim ( 1986) da separação de 
etano! de soluções aquosas mostraram que o processo de extração gasosa supercrítica pode 
ser uma alternativa viável para a destilação, especialmente se forem utilizados 
equipamentos com adequado contato líquido-vapor, para aumentar significativamente a 
transferência de massa, confonne diversas outras investigações têm mostrado (Marr, 1984). 
Como já se sabe, o dióxido de carbono é o solvente mais estudado para a 
recuperação de álcoois a altas pressões. Brignole et al. ( 1987) realizaram um estudo que 
mostrou que, usando somente o dióxido de carbono, não se leva a uma significativa 
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economia de energia ou à completa desidratação de álcoois. Hidrocarbonetos leves, como o 
propano e o butano, apresentam duas propriedades importantes, as quais podem ser 
exploradas na separação do sistema álcool-água: capacidade de extração à alta pressão e 
efeito da água como co-solvente. solventes são denominados solventes de duplo 
efeito. Processos cíclicos, onde ambas as propriedades acima são exploradas, têm sido 
combinadas para a recuperação de álcoois puros a partir de misturas aquosas diluídas. Os 
elementos principais de processos cíclicos são um extrator a alta pressão e uma coluna para 
a recuperação do solvente. Para a recuperação de etano!, propano é sugerido como solvente. 
Foi alcançada uma economia de energia, comparado com uma destilação azeotrópica 
convencional que usa benzeno como co-solvente. 
Coenen ( 1987) extraiu álcool fermentado e concluiu que C02 é melhor solvente 
e CzH6. McHugh et (1983) determinaram o fases para o sis:terrm 
C2H6-C2H50H-Hz0 e estimaram seu comportamento usando a equação de estado de Peng-
Robinson. 
Nagahama et ai. (1988), Furuta et a!. (1989) e Brignole et ai. (1984, 1987) 
determinaram que a concentração azeotrópica pode ser quebrada utilizando-se C02 a 313 K 
e 3,9-5,8 MPa, 333 K e lO MPa e COzlíquido a 293 K, respectivamente. Ao mesmo tempo, 
Inomata et ai. (1990) e Abboud et al.(l984) descobriram que a concentração azeotrópica 
pode ser quebrada com a adição de co-solventes, glicol e 2-etilhexanol, respectivamente, ao 
solvente COz. A solubilidade de etano! pode aumentar usando-se um segundo solvente, 
hidrocarboneto, que tenha alta afinidade com o etano!. 
Nakayama et a!. (1988) usaram I ,1-difluoretano (DFE) como solvente e 
concluíram que se obtém uma maior solubilidade que com o C02• 
Através de experimentos para a concentração de etano! a partir de fermentação 
utilizando extração supercrítica com C02, Inomata et ai. (1989) determinaram o equilíbrio 
líquido-vapor para o sistema C02-etanol-água medidos a 9,6; 17,2; 19,6; 25,0 e 32,0°C até 
9 MP a em toda a extensão da concentração de etano!, incluindo regiões bem diluídas ( O, 1-
5% em peso) que ainda não haviam sido estudadas. Concluíram que: i) há certas condições 
de T e P que fornecem um máximo fator de separação; ii) nas regiões de baixa 
concentração de etano!, a distribuição do coeficiente de etano! é aproximadamente 2/3 do 
valor nas regiões de alta concentração. Além disso, eles compararam os resultados 
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em Simulador Ccmroal 
experimentais com a equação de Patel-Teja e equações de estado de contribuição de grupos 
(GC-EOS). As duas equações, Patel-Teja e GC-EOS não representaram precisamente o 
comportamento do fator de separação, apesar da equação GC-EOS representar bem a curva 
binodaL 
Inomala et (1990) determinaram o equilíbrio vapor-líquido para o sistema 
quaternário C02, água e um segundo solvente (co-solvente)- glicerol, etileno-glicol, 
l ,3-propanodiol e propileno glicol, medidos a 35°C e l OMPa. A aplicação na 
fermentação de pão teve, como principal objetivo, a obtenção de maiores concentrações de 
etano! utilizando a extração com C02 supercrítico, especificamente com a adição desses co-
solventes em variadas concentrações. Os resultados experimentais demonstraram que a 
adição dos co-solventes pode aumentar o limite superior da composição de etano! no 
sistema C02-etanol-água e o destes pode ser esttmado, qu:alitati'varnerJt,e 
através dos parâmetros de solubilidade. Os parâmetros GC-EOS (Jorgensen) 
redeterminados usando-se os dados de equilíbrio líquido-vapor binário com o objetivo de 
melhorar a precisão das predições do equilíbrio líquido-vapor para as misturas C02-etanol-
água e COz-etanol-água-co-solvente. No entanto, essas predições para o sistema 
quaternário, incluindo um poli oi como co-solvente, ainda foram insatisfatórias. 
Ikawa et a!. (1993 ), em nível de pesquisa e de investigação experimental, 
montaram uma planta piloto em contra-corrente para estudar o processo de separação de 
etano! de soluções aquosas, utilizando dióxido de carbono supercrítico. Ele utilizou dados 
experimentais obtidos anteriormente (Furuta, 1990). Os resultados mostraram que 99% moi 
de etano! pode ser concentrado sem adição de qualquer outro extrator, quando 83,5% moi 
de etano! é alimentado no extrator. Uma taxa de refluxo maior que 2 é requerida para uma 
eficiente extração. Para fins de reciclagem, o dióxido de carbono foi facilmente separado do 
etano!, utilizando-se uma coluna de destilação a altas pressões. A coluna de extração 
supercrítica foi simulada utilizando-se o método convencional de cálculo para extração 
líquido-líquido multiestágio. 
Com o objetivo de se conhecer o equilíbrio de fases para solventes subcríticos e 
supercríticos ( COz, C2H4, C3H6, C3Hs, nC4H10 e C02+C3Hs) e soluções aquosas de etano! 
(2-99% em peso), Horizoe et ai. ( 1993) estudaram a desidratação do etano! bruto 
fermentado ou sintético. Foi investigado, para estes solventes, a seletividade e solubilidade 
do etano!, em diferentes condições de operação. Foi confirmado, experimentalmente, que 
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uma solução etano l-água pode ser separada completamente realizando-se uma extração com 
propano ou propileno subcrítico ou supercrítico, que foi previamente predito utilizando-se o 
modelo de equação de estado proposto por Brignole et al.(l984, 1987). Como resultado das 
pesquisas, Horizoe et ai. ( 1993) determinaram C02 quebra fortemente a concentração 
azeotrópica, mesmo a altas temperaturas (383K) e a solubilidade de etano! na fase C02 
não cresce significativamente. 
ei al. 994) estudaram o equilíbrio trifásico para o sistema C02-etanol-água 
medidos a 313,2 K e pressões de 8, 8,21 e 8,27 MPa. Os dados experimentais foram 
utilizados na equação de estado de Patel-Teja com a regra de mistura de Wilson. O ponto 
crítico gás-líquido foi encontrado como sendo 313,2 K e aproximadamente 8,29 MPa. 
Y ao et ai. ( 1994) utilizaram um aparato de circulação bifásica e mediram dados de 
fases a elevadas pressões sistemas constituído 
e H20. Propuseram um novo método para cálculo das composições da fase líquida a partir 
de P, T e composições da fase supercrítica, através da equação modificada de Peng-
Robinson. A aplicabilidade do método foi verificada através de dados de seus experimentos 
e dados de literatura e, como resultado, confirmou-se que o método representa os dados 
experimentais com boa precisão. As vantagens da equação modificada Peng-Robinson são: 
sua simplicidade e seu curto tempo computacional. Este método é indicado para grandes 
volumes de fase líquida. 
Gani et ai. (1997) desenvolveram um sistema computacional para a simulação, 
design e análise do processo de extração supercrítica. Eles mostraram a aplicabilidade deste 
sistema, através de casos estudo, envolvendo a desidratação de álcoois, acetona e ácido 
acético com fluidos supercríticos. O processo de extração supercrítica representa uma 
potencial alternativa para substituir aqueles processos convencionais que consomem muita 
energia. Foi feita, também, a otimização, considerando os custos de energia e de 
equipamentos. 
Adrian et al. (1998) fizeram uma revisão sobre o comportamento multifásico de 
sistemas temários COz-água-solvente polar a alta pressão. Misturas de água e um solvente 
orgânico hidrofilico, como, por exemplo, um álcool, uma cetona ou um ácido carboxílico, 
revelaram um comportamento de fase complexo, quando pressurizado. 
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A equação de estado SAFT ( statístícal associating fluid theory) aplicada por 
Zhang et al. (2000) para correlacionar as propriedades terrnodinâmicas dos sistemas 
binários, consistindo de água-etano!, água-C02 e etanol-C02. Baseado nisso, as 
composições da fase líquida do sistema ternário foram calculadas a partir das composições 
da fase vapor, usando a equação na faixa de 308,15 a 338,15 K e 10,1 a 17,0 MPa, 
na qual o C02 age como um solvente da extração supercrítica. O equilíbrio da fase predita 
pela apresenta uma ótima concordância com os dados experimentais reportados na 
literatura. 
Díaz et a!. (2000) apresentaram a modelagem terrnodínâmica, a síntese e a 
otimização da extração para processos de desidratação. Um estudo bem detalhado foi feito 
para a recuperação e desidratação de etano!, 2-propanol e acetona e misturas destes solutos 
a de soluções gases como propileno e 
isobutano. 
IH.4. USO DO SIMULADOR DE PROCESSO HYSYS PARA SIMULAR O 
PROCESSO DE EXTRAÇÃO SUPER CRÍTICA 
O objetivo, nesta parte do trabalho, foi estudar o processo de extração supercrítica 
utilizando o simulador comercial de processos HYSYS, adequando as unidades existentes 
no simulador às condições operacionais e de projeto típicas da extração supercrítica. Como 
caso estudo para a simulação e a otimização do processo, foi considerada a separação de 
soluções orgânico/água, mais especificamente etanol/água, com C02 e outros solventes 
supercriticos. 
UI.4.1. Resultados obtidos na simnlação com o HYSYS do sistema etanol-água 
CASO ESTUDO 1: Separação do sistema etanol/água usando C02 supercrítico 
A aplicação da extração com fluido supercrítico para a recuperação de álcoois de 
uma solução aquosa apresenta vários atrativos: seletividade bem alta, baixa solubilidade do 
fluido não polar na fase aquosa, fácil separação entre o fluido e o extrato, baixo calor de 
vaporização do solvente. 
Olpítulo ll!-Explornção e Monla~n do Processo de Ex1mção Supen:ritica em Sinrulador Comercial usando a Separação E!anoV Água 
Entretanto, a maior dificuldade desta separação é a afinidade relativamente grande 
entre álcoois e água. 
Como já se sabe, o dióxido de carbono é o solvente mais utilizado na recuperação 
de álcoois de uma solução aquosa. Entretanto, no caso de recuperação de etano! vor·u•< 
autores, dentre eles, Moses et al. (1982), indicaram que há uma grande seletividade etanol-
água neste processo; e não é possível quebrar a composição azeotrópica com um único 
extração. A concentração máxima de obtida por Moses et al. (1982) foi de 
84 a 91 %p/p. 
Já Brignole et ai. (!987) também verificaram que não havia a quebra do azeótropo 
através da extração com C02, exceto para temperaturas sub-ambientes. Uma das limitações 
do C02, como solvente, é a sua baixa temperatura crítica, a qual a extração para 
v "'un" próximos ou da ambiente. mesma limitação existe para o 
etano e etileno. Estes autores também constataram que, usando C02, não há total 
desidratação e nem uma economia significativa de energia. 
Mesmo sabendo de todas essas limitações, o que se tentou foi confirmar estes 
trabalhos. Para isso, foi utilizado o Simulador Comercial de Processos HYSYS. 
Primeiramente, foi escolhido o pacote termodinâmico. Para este sistema, etanol/água, foi 
utilizado o pacote proposto por Peng-Robinson Stryjek-Vera. (PRSV), como pode ser visto 
na Figura UI. 1. 
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Capítulo lll-Explornçãoe M0111llgem do l'l1:lcero de Extração S~ em Simulador Come!tial usando a Separação ErnoVÁgua 
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Figura UI.l. Escolha do pacote termodinâmico 
Depois foram inseridos os componentes: etano!, água e C02 (Figura III.2). 
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Figura UI.2. Escolha dos componentes: etano!, água e C02 
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1 ~ritical Pmperties 
I T emperatwe [C] 24D.75 I. T emperature {C] 374.15 Pre~sure !kPa] 614700 ressure [kPa] 2212000 
o!tJme [m3/kgmo!e] 0.16708 /olume [m3/kgmole] 0.05710 
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I 
Delete 
Figura III.3. Propriedades dos componentes escolhidos 
Na Figura III.4, está listado o parâmetro Kappa para todos os componentes (no 
caso, estes valores já constam no banco de dados do HYSYS). 
=="-r Componenls 
Oelete Hame IBasis-1 Property Pkg I 





Na estão os coeficientes de interação binária entre os componentes 
(no caso, estes valores já constam no banco de dados do HYSYS) . 
.. · .. .I DI xl 
I 11 
~Equalion oi S!ale lnleraclion Paramele10 
Elhanol H20 CIJ2 I 
E thanol -0.10321 0.00000 
I H20 ·0.09900 000000 0.04450 C02 000000 0.04450 0.00000 I 
7 I Binary Coell•/si~bT~;t /~7T~b~lar/~/ 
Delete i Name jBa:zis-1 I Property Pkg I PRSV I Clo:se I 
Figura IH.5. Coeficientes de interação binária entre os componentes 
Fechando a janela aCima, entra-se no ambiente de simulação. A partir deste 
momento, que se inicia a simulação propriamente dita. Para fazer a extração foi usado um 
"absorber" como a unidade de operação pré-existente no simulador. Este equipamento irá 
trabalhar como o extrator (Figura III.6). 
Este extrator será chamado de 1 o extrator. Ele opera a 70 atm, possui 12 estágios. 
A corrente de alimentação é composta de 10%p/p de etano! e 90%p/p de água. A 
temperatura da alimentação é de 95°C e a vazão molar de 100 kgmol/h. O solvente é o C02 
supercritico. A temperatura do solvente também é de 95°C e a vazão molar de 500 kgmol/h. 
Para poder convergir, foi necessário estimar a temperatura do condensador, inserindo o 
valor de 90°C. 
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Figura IU.6. 1 o Extrator 
Como correntes de saída, têm-se o extrato e o rafinado. O extrato contém todo o 
etano! (4,1639 kgmol/h), água (7,9974 kgmol/h) e quase todo o C02 (499,6580 kgmol/h). 
No rafinado, tem-se água (87,8386 kgmol/h) e C02 (0,3420 kgmol/h). O extrato passa por 
uma válvula que reduz a pressão de 70 atm para 25 atm. Esta corrente vai alimentar a 1 a 
coluna de destilação (Dest.l), Figura III.7. 
Essa coluna possui 30 pratos e opera a 15 atm. A alimentação é feita no 14° 
estágio. Como especificações, têm-se: razão de refluxo igual a 0,5 e vazão de etano! na base 
da coluna igual a 4,1639 kgmol/h, como pode ser observado na Figura III.8. 
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Figura HI.Il. Especificações da la Coluna de Destilação 
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Para esta coluna convergir, foi necessário estimar as temperaturas do condensador, 
o valor de 60°C; do I o estágio, inserindo o valor de 54°C e do 2° estágio, inserindo o valor 
de 60°C. 
O perfil de temperatura, mostrado na Figura III.8, apresenta dois patamares. Cabe 
salientar neste momento, que não foi feita a otimização da de destilação, tampouco 
da posição de alimentação. O objetivo deste número de estágios é a total separação do 
solvente com o produto de interesse. 
Como correntes de saída têm-se: TopoDest.l e BaseDest.l. A corrente TopoDestl 
passa por um compressor para aumentar a pressão para 70 atm, depois passa por um Cooler 
(Coolerl) para esfriar a corrente de l07°C a 95°C e aumenta-se a pressão para 75 atm. 
Posteriorrnente, a vazão de C02 é dividida, sendo que 219,7 kgmo!lh vai para o solvente do 
2° ExtratoL outro a corrente BaseDest l passa um (Cooler2) 
esfriar a corrente de l76,6°C a 95°C e altera-se a pressão para 75 atm. Esta corrente será a 
alimentação do 2° Extrator. 
Iniciando-se o segundo ciclo de extração: o extrator será chamado de 2° extrator. 
Ele opera a 75 atm, possui 10 estágios. A corrente de alimentação é composta de 
57,11%p/p de etano! e 42,89%p/p de água. A temperatura da alimentação é de 95°C e a 
vazão molar de 12,16 kgmol/h. O solvente é o Cüz supercrítico. A temperatura do solvente 
também é de 95°C e a vazão molar de 219,7 kgmol/h. Para poder convergir, foi necessário 
estimar a temperatura do lo estágio, inserindo o valor de 90°C. 
Como correntes de saída, têm-se o extrato2 e o rafinado2. O extrato contém todo o 
etano! (4,1639 kgmollh), água (3,0455 kgmol/h) e quase todo o COz (219,6380 kgmol/h). 
Esta corrente vai alimentar a 2" coluna de destilação (Dest.2). No rafinado, tem-se água 
(4,9516 kgmollh) e COz (0,0204 kgmollh). 
Essa coluna possui 25 pratos e opera a 20 atm. A alimentação é feita no 12° 
estágio. Como especificações, têm-se: razão de refluxo igual a 0,6 e recuperação de Cüz no 
topo da coluna igual a l ,000. Para esta coluna convergir não foi necessário estimar as 
temperaturas dos pratos. 
Como correntes de saída têm-se: TopoDest.2 e BaseDest.2. A corrente TopoDest.2 
passa por um compressor para aumentar a pressão para 75 atm (temperatura=98,34°C) e é 
juntado, num mixer, com a corrente C02 reciclo. Esta corrente unificada passa por um 
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Coo!er (Cooler3) para esfriar a corrente de 98,34°C para 80°C. Posteriormente, a vazão de 
C02 é novamente dividido, sendo que 280 kgmol/h vai para o 3 o Ex trator. Por outro lado, a 
corrente BaseDest.2 passa por um Coo!er (Cooler4) para esfriar a corrente de l86,3°C para 
95°C. corrente será a alimentação do 3° Extrator. 
Iniciando-se o ciclo extração: o extrator será chamado de 3° extrator. 
Ele opera a 70 atm, possui 08 estágios. corrente alimentação é composta 77,76% 
p/p de etano! e 22,24% p/p de água. A temperatura da alimentação é de 95°C e a vazão 
molar de 7,209 kgmol/h. o solvente é o co2 supercrítico. temperatura do solvente 
também é de 80°C e a vazão molar de 280 kgmollh. Este extrator apresentou vários 
problemas para convergir, pois tiveram que ser alterados o parâmetro chamado "fator de 
amortecimento" para tipo azeótropo e o valor para 0,2 ao invés do tipo fixo e valor de 
1 utilizados. Também que convergisse, necessário rodar 
sem estimativa de temperatura, para se observar quais eram os valores de temperatura do 
primeiro ao último prato e, somente após isso, foram inseridas as temperaturas de 70°C 
para o primeiro prato e 120°C para o último prato. Somente desta maneira obteve-se a 
convergência. 
Como correntes de saída, têm-se o extrato3 e o rafinado3. O extrato3 contém todo 
o etano! (4,1639 kgmol/h), água (2,1784 kgmollh) e quase todo o C02 (279,9969 kgmol/h). 
Esta corrente vai alimentar a 3" coluna de destilação (Dest.3). No rafinado3 tem-se água 
(0,8673 kgmol/h) e co2 (0,0030 kgmol/h). 
Essa coluna possui 25 pratos e opera a 15 atm. A alimentação é feita no 12° 
estágio. Como especificações, têm-se: razão de refluxo igual a l ,2 e recuperação de COz no 
topo da coluna igual a 1 ,000. Para esta coluna convergir não foi necessário estimar as 
temperaturas dos pratos. 
Como correntes de saída têm-se: TopoDest.3 e BaseDest.3. Os resultados da 
simulação do processo de extração com COz supercrítico estão apresentados nas Tabelas 
III.l e IH.2. Convém salientar que os valores de fração mássica e vazão molar do 
componente estão com quatro "casas decimais" devido ao fato de serem eles resultados de 
simulação. Isto é válido para todas as outras tabelas em que isto ocorre. 
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Tabela Resultados da simulação do processo de extração com C02 supercritico 
(Fração mássica do componente) 
Fração mássica do componente 
Alimentação 0,9000 0,0000 
Solvente 0,0000 0,0000 1,0000 
Extrato 0,0086 0,0065 0,9850 
R afinado 0,0000 0,9906 0,0094 
Topo Dest.l 0,0000 0,0000 1,0000 
Base Dest.l 0,5711 0,4289 0,0000 
COzExtrator2 0,0000 0,0000 1,0000 
Extrato2 0,0194 0,0055 0,9751 
Rafinado2 0,0000 0,9901 0,0099 
Topo Dest.2 0,0000 I 
Base Dest.2 0,7776 0,2224 
Solvente3b 0,0000 0,0000 0,0000 
Extrato3 0,0153 0,0031 0,9816 
Rafinado3 0,0000 0,9917 0,0083 
Topo Dest.3 0,0000 0,0000 1,0000 
Base Dest.3 0,8302 0,1698 0,0000 
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Tabela IH.2: Resultados da simulação processo de extração com COz 
(Vazão molar do componente) 
Vazão molar do componente (kgmollh) 
Alimentação 4,1640 95,8360 0,0000 
Solvente 0,0000 0,0000 500,0000 
4,1639 7,9974 499,6580 
Rafinado 0,0000 87,8386 0,3420 
Topo Dest.l 0,0000 0,0005 499,6580 
Base Dest.l 4,1639 7,9969 0,0000 
COzExtrator2 0,0000 0,0002 219,6583 
Extrato2 4,1639 3,0455 219,6380 
Rafinado2 0,0000 4,9516 0,0204 
Dest.2 0,0000 9,6380 
Base Dest.2 4,1639 3,0455 0,0000 
Solvente3b 0,0000 0,0002 279,9998 
Extrato3 4,1639 2,1784 279,9969 
Rafinado3 0,0000 0,8673 0,0030 
Topo Dest.3 0,0000 0,0000 279,9969 
Base Dest.3 4,1639 2,1784 0,0000 
Na Figura HI.9, está apresentado o diagrama do processo. 
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Figura IH. 9. Diagrama do Processo de Extração Supercrítica, usando COz supercrítico. 
A energia consumida no processo foi de 9,53! x 106 kJ/h, considerando as energias 
consumidas nos refervedores e nos compressores. 
Como pôde ser observado nas tabelas acima, ainda com três ciclos de extração não 
foi possível obter etano! O passo será a mudança do solvente de C02 
supercritico para propano supercritico. 
CASO ESTUDO Separação do sistema etanol/água usando propano supercrítico 
(Moraes et ai., 2001a) 
De acordo com Brignole et ai. (1987), os coeficientes de distribuição de etano! 
entre propano e água aumentam com a temperatura, quando a pressão está acima da pressão 
uso com 
temperatura crítica maior do que a do C02 e etano. A operação a uma maior temperatura 
diminui a seletividade do solvente. Portanto, um produto menos rico em etano! é obtido. 
Entretanto, esta perda pode ser recuperada se o solvente supercritico apresenta um efeito da 
água como co-solvente, sob as condições da coluna de recuperação de solvente. Por este 
efeito, o solvente supercrítico irá remover a água da fase líquida e o etano! absoluto pode, 
assim, ser obtido como produto de fundo desta coluna. Esses solventes, que exibem estas 
duas características, a de extração e a de co-solvente, são denominados de solventes de 
duplo efeito. Enquanto que o propano e o butano apresentam este efeito sobre a mistura 
etanol-água, o C02 e o etano não o apresentam (Brígnole, 1985). Este autor também 
observou que, aumentando-se a temperatura de operação do extrator, reduz-se a quantidade 
de solvente, mas ao mesmo tempo, a quantidade de água no extrato aumenta e isso poderia 
levar à condensação da água na coluna de recuperação de solvente e a formação de um 
azeótropo heterogêneo. 
Para este estudo, foi utilizado o processo proposto por Gani et ai. (!997). Fez-se a 
simulação no Simulador Comercial de Processos HYSYS. Para isto foi necessário adaptar 
as unidades existentes no simulador para poder simular o processo de extração supercrítica. 
Primeiramente, foi escolhido o pacote termodinâmico a ser usado. No caso, também foi 
escolhida a equação de estado de Peng-Robinson Stryjek-Vera (EOS-PRSV). 
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Posterionnente, foram inseridos os componentes: ""'"m1, água e propano (Figura 
IH.IO). 
Componenh: Available from The Pure Component Ubrarjl 
Matei> I lhe Filler r FamiiJI. fil!er ... 
r Simlllame r. FuiiName I SJ1nonym r formula 
a Ubrary Methane C1 CH4 
r llJ1polhelical Ethane C2 C2H6 
i·Butane i·C4 C4H10 
n·Butane n·C4 C4H10 
i·Pentane i·C5 C5H12 
n-Pentane n·C5 C5H12 
n-Hexane C6 C6H14 
n-Heptane C7 C7H16 
n-Octane C8 C8H18 
n·Nonane C9 C9H20 
n·Decane C10 C10H22 ? 
r Cluoler 
Prop Pkg , Components 
!lele!e .tl_ame LIB_as_i,_·1 __ .......J Properly Pkg LI __ _.!.P~R~S.!V __ .......J !;los e 
Figura IH. lO. Escolha dos componentes: etano!, água e propano 
Os parâmetros (Figura UI.Il) e os coeficientes binários (Figura III.l2) utilizados 





Parameters ';-Binary Coeffs 
Delele .f!ame !Basis-1 l'roperl.l' l'kg '-1 ___ P:..;A:.:.S;:;.V;:_ _ _, J;;iooe 
Figura IU.12. Coeficientes de interação binária entre os componentes 
As propriedades dos componentes estão apresentadas abaixo (Figura IH.I3). 
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Molecular Weíght 
Normal8oiling Pt [Cj 
Ideal L. Densit k /m3 
rC!itical Prope1ties 
























Aolecular Weight 46.07 18.02 
Normal Boilíng Pt [C} 7B.25 100.00 
ideal L Demit k /m3 7 .9 997.99 
fC.r.ilieal Propertiet ~C,j!ócai Pmped;., 
I T emp"''"'' [C[ 240.75 T emperature C] 
ressure [kPa] 6147.00 Pressure [kPa] 
olume [m3/kgmolej 0.16708 olume [m3/kgmolej 
centric1ty 0.64437 centricity 
~~------1~------~ 
Cooler C2 
Figura HI.14. Diagrama do processo de extração supercrítica para o sistema etanol/água 
com propano supercrítico. 
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Como pode ser observado na Figura para a extração foi usado um 
"absorber" como a unidade de operação pré-existente no simulador. Este equipamento irá 
trabalhar como extrator (Figura HI.l5). 
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I Splil feeds 
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<New Product> 
Figura HI.15. Extrator 
Bollom• l.iguid Producl 
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O solvente usado foi o propano supercrítico e a alimentação era composta de 
etano l/água, sendo 10% em peso de etano!. O ex trator tinha 6 estágios e operava a uma 
pressão de 70 atm. A temperatura de alimentação foi igual a 97°C e a temperatura do 
solvente foi igual a 112°C. Corno corrente de rafinado tem-se água e corno extrato tem-se 
etano! (todo etano! sai no topo do extrator), propano (todo propano também sai no topo do 
extrator) e um pouco de água. Este extrato passa por uma válvula (Vl) para reduzir a 
pressão de 70 atm para 25 atm e alimenta a primeira coluna de destilação (Dest.l ), como 
pode ser vista na Figura HI.16. As especificações estão apresentadas na Figura III.l7. 
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Figura IH.17. Especificações da 1 a Coluna de Destilação 
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,. 
coluna de destilação opera a uma pressão de 25 atm e possui 25 estágios. No 
topo desta coluna (Topo C2) têm-se propano e água e na base (Base C2) têm-se propano e 
etano!. Esta corrente (Base C2) passa por uma válvula para reduzir a pressão de 25 atm para 
HI.l8. 
Coiumn M.ame LID...:is...:l.2=-;::====i 
5 ub-flowsheel ~.::1 c=o::u:_ _ _J 
f ee!! S lreams 
Stream Feed Sta e 
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r Parlial O.:;:M Vapour 
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Slream T e Draw Sta e 
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Figura UI.18. 2 "Coluna de Destilação- Dest. 2 
As especificações estão apresentadas na Figura III.I9. 
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Figura UI.l9. Especificações da 2a. coluna de destilação 
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Esta coluna de destilação opera a uma pressão de 12,5 atm e também possui 25 
estágios. No topo desta coluna (Topo C3), tem-se propano e na base (Base C3) tem-se 
etano! com 0,9999 de pureza e quase 100% de recuperação. A corrente Topo CJ passa por 
um compressor Cl para aumentar a pressão de 12,5 atm para 25 atm. Dessa forma, as 
correntes Topo C3, Topo C2 e o "make up" de solvente são introduzidos em um "Mixer" e 
a corrente de saída (propane) passa por um compressor C2 para aumentar a pressão para 70 
atm, depois passa por um resfriador (Cooler) para reduzir a temperatura para ll2°C. É 
importante salientar que o reciclo é a última operação unitária a ser introduzida, a fim de 
facilitar a convergência. Os resultados da simulação estão apresentados a seguir nas 
Tabelas III.3 e III.4. 
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Tabela UI.3: Resultados da simulação com HYSYS para o processo de extração 
supercritica para o sistema etano l/água (fração mássíca dos componentes). 
Fração mássica dos componentes 
Alimentação 1000 0,9000 0,0000 
Solvente 0,0000 0,0029 0,9971 
Extrato 0,0133 0,0057 0,98 
Rafinado 0,0000 1,0000 
C2 0,0000 0,0036 0,9964 
Base C2 0,0927 0,0000 0,9073 
águacond 0,0000 1,0000 0,0000 
Topo C3 0,0000 0,0000 1,0000 
Base C3 
Tabela IH.4: Resultados da simulação com HYSYS para o processo de extração 
supercrítica para o sistema etano l/água (vazão molar dos componentes). 
Vazão molar dos componentes (kgmol/h) 
Etano! Água Propano 
Alimentação 4,1640 95,8360 0,0000 
Solvente 0,0000 2,2858 320,1992 
Extrato 4,1640 4,5294 320,1992 
Rafinado 0,0000 9,5925 0,0000 
TopoC2 0,0000 2,4342 277,5965 
Base C2 4,1639 0,0000 42,6026 
águacond 0,0000 2,0632 0,0000 
Topo C3 0,0000 0,0000 42,6022 
Base C3 4,1639 0,0000 0,0004 
Com este estudo, foi possível desenvolver uma metodologia para recuperar etano! 
de soluções aquosas diluídas (l0%p/p de etano!) através do processo de extração 
supercritica, usando propano supercrítico, com a ajuda do Simulador Comercial de 
Processos HYSYS. Os resultados foram muito satisfatórios. E este procedimento, 
certamente, poderá ser extrapolado para outros sistemas. As próximas etapas serão verificar 
essa possibilidade e a otimização deste processo. 
A energia total consumida no processo foi de 5,434x I 06 k:J/h. 
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CASO ESTUDO Otimização do CASO ESTUDO 2 (Moraes et ai., 2001b) 
Tendo em mãos os resultados das Tabelas UI.3 e IH.4, o que se fez foi otimizar 
este processo. O procedimento para fazer a otimização do processo descrito acima foi o de 
analisar a sensibilidade das variáveis. No Caso Estudo 2 (Figura IH. o extrator tinha 6 
estágios, operava a uma pressão de 70 atm e a vazão molar de solvente era de 320 ""''''v v 
Nessas condições, todo o etano! saía como extrato ( 4,1640 kgmollh). Com este processo já 
convergido, a vazão molar de solvente variada de 250 a 360 kgmollh, a de analisar a 
energia requerida nas colunas de destilação (Dest.l e Dest. 2), nos compressores (Cl e C2) 
e no resfriador (Cooler). 
Também foi feito um estudo da energia total requerida no processo. Este mesmo 
estudo foi feito para um extrator operando a uma pressão de 50 atm e outro a 60 atm. Para 
uma pressão 50 necessários 9 estágios 
extrato e para uma pressão de 60 atm, foram necessários 8 estágios; isto para a mesma 
vazão de solvente (320 kgmollh). 
Com este estudo foi possível concluir que, quanto maior a quantidade de solvente, 
maior a quantidade de energia consumida, para todas as pressões estudadas (50, 60 e 70 
atm). Este comportamento pode ser observado nas Tabelas III.5, HI.6 e III.7. 
Tabela IU.5: Análise da energia requerida no processo (pressão no extrator =50 atm) 
Vazão molar Energia nas colunas Energia nos Energia 
de solvente de destilação compressores Total 
(kgmol/h) (xl06kJ/h) {x!05 kJ/h} {x 106 kJ/h) 
250 2,799 4,361 3,235 
260 2,907 4,534 3,360 
270 3,015 4,705 3,486 
280 3,123 4,877 3,611 
290 3,231 5,049 3,736 
300 3,339 5,220 3,861 
310 3,447 5,392 3,986 
320 3,555 5,563 4,111 
330 3,663 5,735 4,237 
340 3,770 5,906 4,361 
350 3,878 6,078 4,486 
360 1 
!!2 
em SÍ!!JJ.JiaOC< Comercial 
IH.6: Análise da energia requerida no processo (pressão no extrator = 60 
Vazão molar Energia nas colunas Energia nos Energia Total 
de solvente de destilação compressores (xl06 kJ/h) 
250 3,471 5,381 4,009 
260 3,609 5,598 169 
270 3,746 5,8 4,328 
280 3,883 6,034 4,486 
290 4,020 6,251 4,645 
300 4,156 6,467 4,803 
310 4,261 6,682 4,929 
320 4,398 6,841 5,082 
330 4,540 7,059 5,246 
340 4,68! 7,285 5,410 
350 4,821 7,5!1 5,572 
360 4,958 7,733 5,731 
Tabela IH.7: Análise da energia requerida no processo (pressão no extrator = 70 atm) 
Vazão molar Energia nas colunas Energia nos Energia 
de solvente de destilação compressores Total 
(kgmol!h) (x106 k:J/h} (xl05 k:J!h} (xl06 k:J!h} 
250 3,630 6,181 4,248 
260 3,773 6,430 4,416 
270 3,916 6,681 4,584 
280 4,059 6,930 4,752 
290 4,202 7,179 4,920 
300 4,344 7,427 5,087 
310 4,484 7,674 5,251 
320 4,598 7,921 5,390 
330 4,741 8,104 5,551 
340 4,889 8,355 5,725 
350 5,036 8,615 5,898 
360 181 
ll3 
este estudo, a tolerância do reciclo diminuída, para melhor fechar o 
balanço de massa. Com isso, houve uma pequena diferença nos valores das Tabelas IH.3 e 
IHA, passando a ser os mostrados nas Tabelas HI.8 e IH.9. 
Tabela IH.!l: Resultados da simulação com HYSYS para o processo de extração 
supercrítica para o sistema etano l/água (fração mássica dos componentes). 
Fração mássica dos componentes 
Etano! Água Propano 
Alimentação 0,1000 0,9000 0,0000 
Solvente 0,0000 0,0034 0,9966 
Extrato 0,0134 0,0057 0,9808 
Rafinado 0,0000 1,0000 0,0000 
0,0000 0,0038 0,9962 
Base C2 0,0979 0,0000 0,9021 
águacond 0,0000 1,0000 0,0000 
Topo C3 0,0000 0,0000 1,0000 
Base C3 0,9999 0,0000 0,0001 
Tabela HI.9: Resultados da simulação com HYSYS para o processo de extração 
supercrítica para o sistema etano l/água (vazão molar dos componentes). 
Vazão molar dos com2onentes (kgmol/b} 
Etano! Água Pro2ano 
Alimentação 4,1640 95,8360 0,0000 
Solvente 0,0000 2,6172 317,4758 
Extrato 4,1640 4,5252 317,4758 
Rafinado 0,0000 93,9281 0,0000 
Topo C2 0,0000 2,6178 277,3829 
Base C2 4,1640 0,0000 40,0930 
Água cond 0,0000 1,9074 0,0000 
TopoC3 0,0000 0,0000 40,0925 
Base C3 4,1639 0,0000 0,0004 
Para uma pressão de 50 atm e uma vazão molar de solvente igual a 250 kgmol/h, 
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Figura IU.20. Consumo total de energia para diferentes pressões no extrator 
Neste caso, os custos fixos são menores que quando se tem altas pressões, devido à 
redução de energia no compressor. Pressões inferiores a esta (50 atm) são inconvenientes, 
pois a pressão crítica do propano é 42 atm (4256,66 kPa). A temperatura da alimentação é 
97°C e a temperatura do solvente é ll2°C. 
Agora, é importante analisar o ex trator. F oram analisados a vazão molar mínimo 
de solvente e o número de estágios necessários para recuperar todo etano! na corrente de 
extrato (4,1640 kgmollh). Os resultados estão apresentados na Figura IU.21. 
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Figura UI.21: Detenninação vazão mínima de solvente e o núJmeJro de estágios. 
Analisando-se a Figura III.21, pode-se concluir que a condição ótima é uma vazão 
molar de solvente de 190 kgmollh e 12 estágios para o extrator. Foi também observado que, 
quanto menor a quantidade de solvente, menor também é a quantidade de água na corrente 
de extrato. Este extrato, que contém etano!, água e propano, alimenta a primeira coluna de 
destilação (Dest.l ). Então, com o extrator já analisado e otimizado, vamos partir para a 
análise da coluna de destilação (Dest.l ). 
A 1 a coluna de destilação - Dest.l - (Figura III.l6) operava a 25 atm. 
Primeiramente, o que se fez foi reduzir essa pressão para 20 e, depois, para 15 atm. 
Observou-se que a quantidade de propano diminuía na base da coluna (Base C2). Reduziu-
se ainda mais a pressão, agora para 10 atm e, com isso, foi obtido etano! na base (Base C2) 
com 0,9999 de pureza e quase 100% de recuperação (4,1639 kgmol!h). Então, a coluna de 
destilação com as novas especificações estão apresentadas nas Figuras III.22 e HI.23. 
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. : i ;}> .·. -1Cli-'5J 
-l I 
Optional Checko Profjle 
lnput Summar.!, j I ,, .. View initial Estimates ... , .. ~1 T~ I 
r. Temp 1.21}~1 l I I ter Steo E ui!ibrium HeatJS ec r Pres::s: 100~1 I .,..I / I rFiowo .... 1 I 
4o>.oo I ~~--~-~ ~~"'j, I 
l>)J»c. "' te- " "' "' " 
~Specilícations 
Soecified Va!ue Current V alue Wt. Error Aclive ls Estimate • 
Ref!ux Ratio 1.000 1.01 0.0089 
OvhdVap R ate 280 O komolelh 191. -0.3190 
Feed Ratío 1.000 1.85 0.9511 
Rec Etanol 1.000 1.00 00000 [lS • 
View ... I Gmup Active I Update lnactive I Degrees of Freedom ~ I 
[;' Updale P1oducl S11eamo 
Connections , Monitor/~./ Params IPres / Est I I SideOps I Profiles I Eff jieet 11111/ 
llelele I Colu.m.n E nvironmenL. I Ryn I fteset J J;;lose I 
Figura IU.23. Especificações para a Coluna de Destilação 
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Isto é muito interessante, pois nessas condições, o processo não necessita uma 
segunda coluna de destilação e, conseqüentemente, do compressor C I, ambos presentes no 
processo apresentado na Figura IH.l4. Foi colocado o reciclo e uma nova configuração foi 
proposta para o processo (Figura IH.24). 
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Figura HI.24. Diagrama do processo de extração supercritica proposto para o sistema 
etano!/ água. 
As correntes de saída estão apresentadas nas Tabelas III.l O e III.ll. 
Tabela IH.10: Resultados da simulação com a nova configuração (Fração mássica do 
componente) 
Fração mássica do com_Qonente 
Etano! Água Pro_Qano 
Alimentação 0,1000 0,9000 0,0000 
Solvente 0,0000 0,0014 0,9986 
Extrato 0,0222 0,0080 0,9698 
Rafinado 0,0000 1,0000 0,0000 
Topo C! 0,0000 0,0013 0,9987 
Base C! 0,9999 0,0000 0,0001 
águacond 0,0000 1,0000 0,0000 
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em Simulador c~ 
simulação com a nova configuração (vazão molar 
Vazão molar do componente 
Etano! Água Pro12ano 
4,1640 95,8360 0,0000 
0,0000 0,6662 190,0991 
4,1639 3,8373 190,0991 
0,0000 92,6649 0,0000 
0,0000 0,5866 190,0987 
4,1639 0,0000 0,0004 
0,0000 3,2511 0,0000 
novo processo proposto (Figura IH.24). A energia total consumida no primeiro (Figura 
III.I4) foi de 5,434xl06 kJ/h e no novo (Figura IH.24) foi de 3,505xl06 kJ/h. Foi alcançada 
uma redução de 35%. 
CASO ESTUDO 4: Separação do sistema etanol/água usando n-butano supercrítico 
(Moraes et ai., 2001c) 
Primeiramente, foi escolhido o pacote termodinâmico. Para este sistema, etano! -
água, foi utilizado o pacote proposto por Peng-Robinson Stryjek-V era. (PRSV). Depois 
foram inseridos os componentes: etano!, água e n-butano. 
Na Figura IH.25, estão apresentadas as propriedades dos componentes, conforme 
banco de dados do HYSYS. 
I 
~-ªse Properties ~.o•• P•opertie 
Molecular Weight 58.12 M o!ecular Weigh! 
Normal Boiling Pt [C] -0.50 N01ma! Boiling Pt [C] 78.25 
ideal Li Demit k /m3 583.22 de.al Li Demit k 1m3 795.98 
Criticai Properties C1itical Pmperties 
T emperatwe {Cj 152.05 T emperature [Cj 240.75 
Pressure [kPa] 373662 Pressure [kPa] 5147_00 
o!ume [m3/kgmole] 0.25499 o!ume [m3/kgmole] 0.16700 
centricíly 020100 centricity 0.64437 
Figura UI.25. Propriedades dos componentes escolhidos 
Na Figura HI.26, está listado o parâmetro Kappa para todos os componentes (no 
caso, estes valores já constam no banco de dados do HYSYS). 
Parameter:s: 
Dele!e Hame jBasis·1 ,Çiose 
Figura IU.26. Valores do parâmetro Kappa para os componentes 
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Na HI.27, estão os coeficientes interação binária entre os componentes 
(no caso, estes valores já constam no banco de dados do HYSYS). 
Parameters ;Jlinary Coefb 
Oelete H_ame jLB_as_ís_·1 __ __.] Proper!y Pkg LI __ _:P,_,Ilc:;Se.:V,_ _ __, !;.lose 
Figura IH.27. Coeficientes de interação binária entre os componentes. 
Fechando-se a janela acima, entra-se no ambiente de simulação. A partir deste 
momento, inicia-se a simulação propriamente dita. Para fazer a extração foi usado um 
"absorber" como a unidade de operação pré-existente no simulador. Este equipamento irá 
trabalhar como um extrator (Figura m.28). 
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Figura IH.28. Extrator 
Este extrator será chamado de lo ex trator. Ele opera a 60 atm, possui 10 estágios. 
A corrente de alimentação é composta de I O%p/p de etano! e 90%p/p de água. A 
temperatura da alimentação é de 95°C e a vazão molar de 100 kgmollh. O solvente é o n-
butano supercrítico. A temperatura do solvente é de 170°C e a vazão molar de 80 kgmol/h. 
Para poder convergir, foi necessário estimar a temperatura do condensador, inserindo o 
valor de l48°C. 
Como correntes de saída, têm-se o extrato e o rafinado. O extrato contém todo o 
etano! (4,1639 kgmol/h), água (2,6552 kgmollh) e todo o n-butano (79,9907 kgmol/h). No 
rafinado tem-se água (94, 1527 kgmol/h). O extrato passa por uma válvula que reduz a 
pressão de 60 atm para 25 atm. Esta corrente vai alimentar a 1 a coluna de destilação 
(Dest.l ), Figura IH.29. 
Essa coluna possui 30 pratos e opera a 1 O atm. A alimentação é feita no 20° 
estágio. Como especificações, têm-se: a razão de refluxo igual a 0,9000 e a vazão molar de 
etano! na base da coluna igual a 4,1640 kgmollh, como pode ser observado na Figura 
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Figura IH.29. 1" Coluna de Destilação - Dest.l 
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Figura IU.30. Especificações da 1 a Coluna de Destilação 
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,. 
esta coluna convergir, foi necessário estimar as temperaturas do condensador, 
inserindo o valor de 78°C e do refervedor, inserindo o valor de 15 PC. Como fator de 
amortecimento foi usado o valor de 0,400, do tipo fixo e azeotrópico. 
Como correntes de saída têm-se: TopoDest.l e BaseDest I. A corrente TopoDest.l 
vm a segunda coluna de destilação (Dest. 2), que será um stripper. corrente é 
composta por n-butano (79,9907 kgmollh) e água (2,6549 kgmollh). Por outro lado, a 
corrente BaseDest.l contém contém todo o (4,1639 kgmollh) e água (0,0003 
kgmol/h), isso dizer 100% de recuperação e quase 100% de pm•eza. 
A 2• coluna de destilação (Dest. 2), que no caso é um "stripper" (Figura IIIJI) 
possm 30 pratos e opera a 2 atm. A alimentação é feita no 25° estágio. Como 
especificações, têm-se: razão de refluxo igual a 0,4. A corrente de vapor é super aquecida e 
entra na base do "stripper", que a atm pressão. vazão é kgmol/h 
e a temperatura de !35°C. Para esta coluna convergir necessário estimar as temperaturas 
do condensador igual a l9°C, do prato 19 igual a 50°C, do prato 26 igual a 80°C, do prato 
29 igual a 100°C e do prato 30 igual a l20°C. 
Como correntes de saída têm-se: TopoDest.2, BaseDest.2. A corrente TopoDest.2 
é composta por água ( 0,9687 kgmol/h) e n-butano (79,9907 kgmollh). Essa corrente passa 
por um compressor para aumentar a pressão para 60 atm (temperatura= 180,6°C), depois 
passa por um resfriador para abaixar a temperatura para 170°C. Fecha-se, então, o reciclo. 
Na corrente Base Dest.2 tem-se água pura (5,5000 kgmollh). E, na retirada de água lateral, 
tem-se 1,5344 kgmol/h. 
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Figura HI.31. 2• Coluna de Destilação- "Stripper" 
Portanto, na Figura III.32 está apresentado o diagrama do processo proposto. 
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Os resultados da simulação estão apresentados, a seguir, nas Tabelas 12 e 
III.l3. 
Tabela HI.12: Resultados com HYSYS para o processo extração 
supercritica para o sistema etano l/água (fração mássica dos componentes). 
Fração mássica dos componentes 
Alimentação 0,1000 
Solvente 0,0000 0,0038 0,9962 
Extrato 0,0392 0,0098 0,9510 
Rafinado 0,0000 1,0000 0,0000 
Topo Dest.l 0,0000 0,0102 0,9898 
Base Dest.l 1,0000 
Topo Dest.2 0,0000 0,0037 0,9963 
Base Dest.2 0,0000 1,0000 0,0000 
Água lateral 0,0000 1,0000 0,0000 
Tabela IH.13: Resultados da simulação com HYSYS para o processo de extração 
supercritica para o sistema etano!/ água (vazão molar dos componentes). 
Vazão molar dos componentes 
(kgmol/b) 
Etano! Água n-butano 
Alimentação 4,1640 95,8360 0,0000 
Solvente 0,0000 0,9719 79,9907 
Extrato 4,1639 2,6552 79,9907 
Rafinado 0,0000 94,1527 0,0000 
Topo Dest.l 0,0000 2,6549 79,9907 
Base Dest.1 4,1639 0,0003 0,0000 
Topo Dest.2 0,0000 0,9687 79,9907 
Base Dest.2 0,0000 5,5000 0,0000 
Água lateral 0,0000 1,5344 0,0000 
O consumo de energia envolvido neste processo, que foi de 2,490x 106 kJ/b. 
1 
Moraes e Maciel (2002) apresentaram o estudo do processo de extração 
supercrítica para o sistema etano l/água, comparando dois tipos de solventes supercrítícos: o 
propano e o n-butano. 
IU.5. CONCLUSÃO 
com o estudo neste cajJÍhtlo, 
problemas de simulação com o Simulador 
possível compreender os 
Processos HYSYS, para a 
representação do processo de Extração Supercrítica, já que esta tarefa não é direta no 
simulador. Foi adaptada uma unidade pré-existente no simulador para as condições 
operac10nms típicas deste processo. Como caso estudo, a separação etanol/água foi 
utilizada. 
Com o estudo processo de extração supercrítica, diferentes solventes 
supercríticos, observou-se que a cada processo estudado, a energia total (que leva em 
consideração a energia consumida nos refervedores e a energia consumida nos 
compressores) foi decrescendo. No Caso Estudo l, utilizando-se C02 supercrítico, a energia 
total consumida no processo foi de 9,53lxl06 kJ!h, além de não obter etano! puro. No Caso 
Estudo 2, utilizando-se propano supercrítico (processo não otimizado), a energia total 
consumida no processo foi de 5,434x l 06 kJ/h. No Caso Estudo 3, utilizando-se propano 
supercrítico (processo otimizado), a energia total consumida no processo foi de 3,505xl06 
kJ/h. No Caso Estudo 4, utilizando-se n-butano supercrítico, a energia total consumida no 
processo foi de 2,490x 106 kJ/h. Este processo foi o que consumiu menos energia. 
Como o fornecimento de energia nos refervedores e nos compressores é uma 
variável calculada, optou-se por evidenciar seu valor numérico. Isto poderá ser útil para 
alguma comparação que se fizer necessária. 
Este estudo, portanto, foi muito interessante, pois foi muito mais abrangente do 
que pensou-se num primeiro momento. Foi um estudo que rendeu várias publicações, além 




CRIAÇÃO DE COMPONENTES HIPOTÉTICOS NO 
SIMULADOR COMERCIAL DE PROCESSOS HYSYS 
IV.l. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo será apresentada a criação dos componentes hipotéticos no 
Simulador Comercial de Processos HYSYS™. Esta é uma ferramenta muito útil dentro do 
simulador, já que os compostos de interesse são moléculas bastante complexas, sendo 
possível representá-las pelo Método de Contribuição de Grupos UNIFAC. As propriedades 
que foram encontradas, principalmente no Merck Index (Windholz et al., 1976), foram 
utilizadas, enquanto que aquelas que não foram encontradas, foram estimadas pelo próprio 
simulador HYSYS. Neste capítulo, serão chamados os seguintes apêndices: Apêndice A -
Componentes presentes no DDOS Bruto e Apêndice B - Componentes presentes no Óleo 
de Palma Esterificado. 
O Simulador Comercial de Processos HYSYS (V.2.4.1) possui uma base de dados 
extensa, entretanto, há alguns componentes que não estão presentes nesta base de dados. 
Quando se trata, por exemplo, de componentes naturais, do tipo tocoferóis, fitoesteróis, há a 
necessidade de usar uma ferramenta que o simulador apresenta: a possibilidade de criação 
de componentes hipotéticos. 
IV de no Simulador Comercial de Processos HYSYS 
Componentes hipotéticos podem ser componentes puros, misturas definidas, 
misturas indefinidas ou sólidos. É possível também converter/clonar os componentes 
presentes na base de dados do HYSYS em componentes hipotéticos, tornando possível 
modificar os valores presentes na base de dados. 
Foi realizada uma vasta seleção dos métodos de estimativa para vários grupos 
hipotéticos (hidrocarbonetos, álcoois, etc.) para garantir a melhor representação do 
comportamento do componente hipotético na simulação. Além disso, também há métodos 
para estimar as interações binárias entre componentes hipotéticos e os presentes na base de 
dados do HYSYS. 
No HYSYS, os componentes hipotéticos existem independentemente do pacote 
termodinâmico. Quando um componente hipotético é criado, este é colocado em um Grupo 
Pode-se outros GruprlS Hipotéticos e mover os comr:•on.entes entre eles. 
Estes grupos podem ser importados e exportados, ficando, assim, disponíveis para qualquer 
caso de simulação. 
Pelo fato dos componentes hipotéticos não estarem associados, exclusivamente, 
com um pacote termodinâmico em particular, uma vez criado o componente hipotético, 
pode-se escolher qualquer pacote termodinâmico no caso estudo. 
IV.2. CRIAÇÃO DE UM COMPONENTE HIPOTÉTICO 
Abre-se um novo caso no HYSYS, seleciona-se a opção Hypotheticals do 
Simulation Basis Manager. Na seção "Hypothetical Groups", aperte o botão Add para criar 
um novo grupo hipotético, que será automaticamente chamado de Hypogroupl, nome que 
poderá ser mudado se desejar (Figura IV.!). 
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1 Simulation Basis Manager )t~::;;;;!R~""' = 
Hypothetical §.roups Hypothetical Q.uick Reference 
.... .J Na.me Grou 
Irans!ocate ... 
!mport... 
Fluid Pkgs , H.l'i><>lhelicalo Oil Manager Component Maps UserProperty 
Enter S!mulation Environment .. 
Figura IV.l. Janela do HYSYS para a criação de componente hipotético 
Quando é adicionado um novo Grupo Hipotético, o HYSYS abre, 
automaticamente, a janela Tabular Hypothetical lnput, mostrada na Figura IV.2, onde se 
adiciona(m) e se define(m) o(s) componente(s) para o grupo. 
> Tabular Hypotheticallnput • '':li:Jidw 
Hypo Group Contrais 
Group !:!ame liiiWiiiiliiiiiiiii!!õííJI ____ _ 









Estimation Methods ... Clone Libr •ll' Comps ... 
Estimate !J.nknown Props Qocumentation ... 
Ace ntrici\Y 
r. Base Properties r Vapour Pressure 
Figura IV.2. Janela do HYSYS para adicionar e definir o componente hipotético 
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Note que na 
hipotético (Figura IV.3). 
Component Class, pode-se escolher a classe do componente 
Hypo Group Contrais 
Group !!ame "jH:-y-po...,G""ro_u_p.,-1 ------ E stimalion l!!.elhods ... Clone Libr •ll' Comps ... 
Estimate l!nknown Props .Q ocumentation ... Componenl Cla1s I Hydrocarbon 
r------------rl=no=rg=a=n=ic _________ -=~=;~~~-~-----~------~~---------~ 
lnorganic_Gas 
Sulphur_ Component Name 














r. Base Properties r Vapour Pressure 
Figura IV.3. Janela do HYSYS que evidencia a classe do componente hipotético 
Na janela do HYSYS mostrada na Figura IV.2, aperte o botão Add Hypo. Com 
isso, aparecerá automaticamente um componente hipotético chamado Hypo2000. Coloca-
se, então, o nome do componente no lugar de Hypo2000 e introduzem-se suas respectivas 
propriedades fisico-químicas, como ponto de ebulição normal (NBP) e a densidade líquida 
(calculada pelo HYSYS, a partir da gravidade específica). Normalmente, estas propriedades 
são encontradas no Merck Index (Windholz et al., 1976), quando existem. Além dessas 
propriedades, apertando o botão UNIFAC, é possível montar a estrutura do componente 
hipotético, via Contribuição de Grupos UNIFAC, o que toma a estimativa das outras 
propriedades do componente hipotético mais precisas (Figura IV.4). No entanto, vale 
ressaltar que, ás vezes, não é possível representar totalmente o componente. Quando isso 
acontece, é necessário fazer algumas aproximações. Terminada a estrutura do componente, 
fecha-se esta janela. 
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UNIFAC StJucture 

































Figura IV.4. Janela do HYSYS para formar o componente, via contribuição de grupos UNIF AC 
O HYSYS pode, agora, a partir das informações existentes (ponto de ebulição 
normal, densidade líquida e estrutura UNIF AC), estimar todas as propriedades restantes 
para o componente hipotético. Primeiramente, o Método de Estimativa que o HYSYS usa 
será examinado. Apertando o botão Estimation Methods, abre-se a seguinte janela (Figura 
IV.5). 
J Property E stimation: :" '::'~!~= 1B 
Property E stimation Controls 
PJoperty to Set Methods For 







Liquid D ensity 
Ideal Gas Enthalpy 
Heat or Formation 
~;:: ~f~; .. ~i~.~~ .. ~~~~gy ~ 
Estimation Method For Selected Property 
I D et ault M ethod :.::J 
Variables Aftected b 
. Stdl,igQ"~ 
CO S T ALD _ Variables 
Viscosity Thetas .• 
Figura IV.5. Janela do HYSYS com as propriedades a serem estimadas e os métodos disponíveis 
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Pode-se mudar o Método de Estimativa para qualquer das propriedades, ou pode-
se deixar no Default Method. Fecha-se esta janela. E, agora, na janela Tabular Hypothetical 
Input, aperta-se o botão Estimate Unknown Props. O HYSYS usará o método especificado 
para estimar as propriedades desconhecidas componente que está sendo criado. 
Feito isto, está criado o componente hipotético. 
A seguir, estão apresentados os grupos UNIFAC disponíveis na livraria do 
HYSYS, divididos em subgrupos, fornecendo o número de ligações e exemplos destes 
subgrupos (Tabela l ). 
Tabela IV.l: Grupos UNIF AC disponíveis na livraria do HYSYS 
Avaiable UNI FAC Groups 



















3 22A· T rimethylpentane 















1 Meth.l'lethjll Ketone 
2 Ketone 
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21 CHO 1 Hexanal 
22 CH3COO 1 8 utyl Acelale 
23 CH2COO 2 Butyl Acelale 
24 HCOO 1 Ethyl Formate 
25 CH30 1 Ethyl Ether 
26 CH20 2 Ethyl Elher 
27 CH·O 3 Ethyl Elher 
28 FCH20 1 Ethyl Elher 
29 CH3NH2 1 Propyl Amine 
30 CH2NH2 1 Propyl Amine 
31 CHNH2 2 Propyl Amine 
32 CH3NH 2 Dielhyl Amine 
33 CH2NH 3 Dielhyl Amine 
34 CHNH 4 D ielhyl Amine 
35 CH3N 2 T rielhyl Amine 
36 CH2N 3 T rielhyl Amine 
37 ACNH2 3 Ani!ine 
38 C5H5N ü M elhyl Pyridine 
39 C5H4N 1 M elhyl Pyridine 
40 C5H3N 2 Melhyl Pyridine 
41 CH3CN ü Propionitri!e 
42 CH2CN 1 Propionitri!e 
43 COOH 1 AeelicAcid 
44 H CO OH o AcelicAcid 
45 CH2CI 1 Chloroelhane 
46 CHCI 2 Chloroelhane 
47 CCI 3 Chloroelhane 
48 CH2CI2 o 1.1·Dichlorelhane 
49 CHCI2 1 1.1-Dichlorethane 
50 CCI2 2 U ·Dichlorelhane 
51 CHCI3 o 1.1, 1· T richloroelhane 
52 CCI3 1 1,1, 1· T richloroelhane 
53 CCI4 o T richloromethane 
54 ACCL 3 Chlorobenzene 
55 CH3N02 o Nitroelhane 
56 CH2N02 1 Nitroelhane 
57 CHN02 2 Nitroelhane 
58 ACN02 3 N itrobenzene 
59 CS2 o Carbon Disulfide 
60 CH3SH o Elhanelhiol 
61 CH2SH 1 Elhanelhiol 
62 FURFURAL o Furfural 
63 (CH20H)2 o Elhylene Glycol 
64 I 1 I odomelhane 
65 Br 1 8 romomethane 
66 CH·=C 1 Propyne 
67 C·=C 2 Propyne 
68 DMSO o D imelhylsulfoxide 
69 ACRY o Acrylon<rle 
70 CI 1 T richloroethylene 
71 ACF 3 Fluorobenzene 
72 DMF·1 o Dimelhylformamade 
73 DMF-2 2 Dimelhylformamade 
74 CF3 1 Perfluoroelhane 
75 CF2 2 Perfluoroelhane 
76 CF 3 Perfluoroelhane 
77 co o 2 Bulylacelale 
78 SIH3 1 Melhylsilane 
79 SIH2 2 Melhylsilane 
























































2 T riethylamine 
1 Acetamide 
1 N.N -methylethylamide 
2 N .N-methylethylamide 
3 N.N-methylethylamide 
I o N .N-methylpyrrofidone o T richlorofluoromethane I 
1 T richlorofluoromethane 
o T richlorofluoromethane 
1 T richlorofluoromethane 
1 T richlorofluoromethane 
o T richlorofluoromethane 
o T richlorofluoromethane 




I 1 N-Methlyacetamide 2 N-Methl acetamide y 
3 N-Methlyacetamide 
1 2 Eth th I o>:ye ano 







o 1-Propanol LLE only 
o 2-Propanol LLE only 
o Diethyleneglycol LLE 
o Meth.\Aformamide LLE 
o Dimethyi-Sulfoxide 
o T richloroethylene 
o T etramethylsulfone 
1 Fluorine 
3 Nitrogen · Non-Ring 
2 Nitrogen · Non·Ring 
1 Nitrogen · Non-Ring 
1 Nitrogen · Non·Ring 
1 Nitrogen · Non-Ring 
2 Sulfur • Non-Ring 
2 Sullur · Non-Rina 
Desta forma, seguindo este exemplo de criação de um componente hipotético no 
simulador comercial HYSYS, pode-se começar a inserir no simulador os componentes 
presentes no DDOS bruto e, também, os componentes presentes no óleo de palma 
esterificado. 
!36 
IV de no Simulador Comercial de Processos HYSYS 
INTRODUÇÃO DOS COMPONENTES DO DDOS BRUTO COMO 
COMPONENTES HIPOTÉTICOS NO SIMULADOR COMERCIAL HYSYS 
Componentes presentes no DDOS Bmto 
Para o design do processo de extração a altas pressões (extração supercrítica ), o 
conhecimento do equilíbrio de fases e das propriedades de é essencial. O 
problema é que, usualmente, não dados fisico-químicos e transporte dos componentes 
que estão sendo investigados disponíveis na literatura e são dificeis e consomem muito 
tempo para serem medidos experimentalmente. Portanto, eles são, normalmente, estimados 
através de métodos de contribuições de grupos ou através de modelos empíricos. Além 
disso, na maioria dos casos, modelos para a modelagem do equilíbrio de fases e taxas de 
exlraç;ão não ajutsl<!m bem os pontc•s experimentais, causa das extremas condições de 
operação. 
Primeiramente, foi feito um estudo para determinar os componentes presentes no 
DDOS. 
Os componentes do DDOS estão divididos em grupos: 
Grupo de A.cidos: ácido palmítico, ácido esteárico, ácido Jinoléico, ácido linolênico, ácido 
oléico, ácido láurico e ácido araquídico. 

































Figura IV.6. Fitoesteróis do DDOS. 




Figura IV. 7. Estruturas dos tocoferóis. 
sendo que, 
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P-tocoferol: 
"123 1 y-toco,ero : R =R =Me=CH3 e R =H 
l ' 3 8-tocoferol: R =R-=H e R =Me=CH3 
Grupo de Hidrocarboneto: escaleno 
Conhecendo-se os componentes do DDOS, partiu-se para a introdução destes no 
simulador, seguindo todos os passos descritos anteriormente. 
Foram necessárias algumas aproximações para poder formar o componente, mais 
os tocoferóis, via contribuição de grupos 
de número 27 - 0), pois não o grupo C-
Cada um dos componentes criado está apresentado no Apêndice A. 
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SIMULADOR COMERCIAL HYSYS 
Estudo dos Componentes presentes no Óleo de Palma Esterificado 
Prilneirarrtente, foi 
Óleo de Palma Esterificado. 
um estudo determinar os componentes presentes no 
Os componentes do Óleo de Palma Esterificado estão divididos em grupos: 
Grupo de Ácidos: ácido palmítico e ácido oléico. 
Grupo de Triglicerídeos: tripalmitina, tríoleína, tristearina e trilinoleína. 
Grupo de ilfonoglicerídeos: monopalmitina, monooleína, monostearina e rnonolinoleína. 
Grupo de Ésteres Etílicos: etil palmitato, etil oleato, etil estearato e etillinoleato. 
Grupo de Carotenos: beta-caroteno. 
Grupo de Tocoferóis: alfa-tocoferol. 
Conhecendo-se os componentes do Óleo de Palma Esterificado, partiu-se para a 
introdução destes no simulador, seguindo todos os passos descritos anteriormente. 
Foram necessárias algumas aproximações para poder formar o componente, mais 
especificamente, o alfa-tocoferol, via contribuição de grupos UNIF AC, disponível no 
HYSYS. Utilizou-se o grupo de número 27 (CH- 0), pois não havia o grupo C- O. 
Cada um dos componentes criado está apresentado no Apêndice B. 
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Figura IV.9. Janela do HYSYS com os componentes do óleo de palma esterificado 
IV .S. CONCLUSÃO 
Neste capítulo foi apresentada a criação dos componentes hipotéticos no HYSYS. 
Esta foi uma ferramenta muito útil oferecida pelo simulador, já que o sistema a ser estudado 
IV-
é composto por moléculas bastante complexas. Estas moléculas, dificilmente, suas 
propriedades disponíveis na literatura, sendo possível, então, estimá-las via simulador. 
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CAPÍTULO V 
ESTUDO DO PROCESSO DE EXTRAÇÃO 
SUPERCRÍTICA PARA A RECUPERAÇÃO DE 
TOCOFERÓIS, A PARTIR DO DDOS BRUTO 
V.l. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, será apresentada a avaliação do processo de Extração Supercrítica 
para a recuperação de tocoferóis, a partir do DDOS Bruto, usando C02 como solvente 
supercrítico. Foi proposto um diagrama para representar o processo de recuperação de 
vitamina E (tocoferóis) e fitoesteróis. Foi colocado, também, o reciclo a fim de recuperar o 
solvente para sua reutilização no processo. 
V.2. SIMULAÇÕES DO PROCESSO DE EXTRAÇÃO SUPERCRÍTICA PARA A 
RECUPERAÇÃO DE TOCOFERÓIS A PARTIR DO DDOS BRUTO 
Como foi apresentado anteriormente, os componentes hipotéticos foram criados 
usando, como ferramenta, o método de contribuição de grupos UNIF AC, presente no 
Simulador Comercial de Processos HYSYS™. Com isto, o sistema DDOS bruto foi criado. 
V- Estudo do Processo de de do DOOS Bruto 
O modelo termodinâmico adotado para simular o processo de extração supercritica 
na separação etanol/água, que foi apresentado anteriormente, utilizando o simulador 
comercial de processos HYSYS, foi o Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV). Esta equação 
de estado é uma modificação da Equação de estado de Peng-Robinson (PR) que estende a 
aplicação do método da PR original para sistemas moderadamente não ideais. Isto é 
mostrado quando se tratam as curvas de pressão de vapor de componentes puros e misturas 
com mais precisão que o método especialmente a baixas pressões de vapor. Esta 
equação tem sido estendida com bastante sucesso para sistemas não ideais, dando 
resultados tão bons quanto aqueles obtidos usando-se funções de energia livre de Gibbs em 
excesso, como as equações de Wilson, NRTL ou UNIQUAC (HYSYSTM, 2001). 
Porém, com este novo sistema (DDOS bruto), como os componentes são todos 
e as propriedades são estimadas, via simulador, 
componentes para a escolha do pacote termodinâmico PRSV, observou-se que os 
parâmetros de interação binária não tinham sido estimados e o simulador também não 
apresentava a opção de estimá-los. 
F oi uma tarefa complexa verificar qual seria o melhor modelo termodinâmico para 
conseguir representar o sistema a ser estudado. Sistemas químicos polares ou não-ideais 
têm sido tradicionalmente regidos usando aproximações de modelo duplo. Neste tipo de 
aproximação, uma equação de estado é usada para predizer os coeficientes de fugacidade da 
fase vapor e um modelo de coeficiente de atividade é usado para a representação da fase 
líquida (HYSYSTM, 2001). Neste caso, conforme comentário na seção III.2, optou-se pelo 
procedimento y-<J>. 
A equação UNIQUAC é capaz de representar a fase líquida dos seguintes 
equilíbrios: líquido-líquido (ELL ), líquido-vapor (EL V) e líquido-líquido-vapor (ELL V), 
com precisão comparável à equação NRTL, mas sem a necessidade de um fator de não-
aleatoriedade. Pode ser aplicada para uma grande faixa de misturas não-eletrolíticas, 
usando somente dois parâmetros ajustáveis por binário. Os parâmetros ajustados, 
normalmente, exibem uma dependência menor da temperatura, o que os fazem mais válidos 
para finalidades de extrapolação. 
A equação UNIQUAC (Equação V. I) foi proposta por Abrams e Prausnitz, em 
197 5 e utiliza o conceito de composição local. Considerando-se que a variável de 
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concentração primária é uma fração de superficie ao invés de uma fração molar, ela é 
aplicável a sistemas que contêm moléculas de tamanhos e fonnas muito diferentes, como 
soluções de polímeros. A equação UNIQUAC pode ser aplicada a uma vasta faixa de 
misturas que contêm água, álcoois, nitrilas, aminas, ésteres, cetonas, aldeídos, 
hidrocarbonetos halogenados e hidrocarbonetos. 
onde, 
n=coeficiente de atividade do componente i 
x;=fração molar do componente i 
T=temperatura (K) 
n=número total de componentes 
r .. = exp- 11 IJ l~ a +bTJ '1 RT 
Z=JO,O número de co-ordenação 
au= parâmetro de energia independente da temperatura entre os componentes i e j 
(cal/gmol) 
bu= parâmetro de energ1a dependente da temperatura entre os componentes i e j 
(cal/gmol.K) 
q,= parâmetro de área de van de Waals- Aw; 
Aw=área de van de Waals 
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r,= parâmetro de volume de vau de Waa!s-
Vw=volume de van de Waals 
O objetivo, então, neste capítulo, foi estudar o processo de extração supercrítica 
utilizando o simulador comercial de processos HYSYS, adequando as unidades existentes 
no simulador às condições operacionais e de projeto típicas da extração supercrítica Uá 
desenvolvido no Capítulo sistema estudado foi DDOS bruto, usando COz como 
solvente supercrítico. 
Durante o processamento dos óleos vegetais, uma etapa de desodorízação é 
realizada. É uma destilação a vapor, em que não somente os ácidos graxos livres e outras 
substâncias não desejadas são removidos, mas, também, parte de compostos de alto valor, 
tais como os tocoferóis, que são importantes por sua atividade como vitamina E e sua 
caiJaC!dalde como agente e os A orgânica condensado 
(destilado) da desodorização é rica em tocoferóis (Stoldt et ai., 1996). 
Os ácidos graxos constituem 25-75% do destilado, dependendo da matéria-prima a 
ser refinada, do tipo de processo de refino e das circunstâncias nisto empregadas. O 
destilado da desodorização pode ter características, usos e valores, significativamente, 
diferentes. Quando derivado do óleo de soja ou de outros óleos vegetais insaturados, pode 
ser uma boa matéria-prima para a produção da vitamina E e esteróis. De outros óleos e 
gorduras, o destilado pode ser útil somente para a produção de ácidos graxos (Winters, 
1986). Os ácidos graxos dos destilados da desodorização não podem ser usados na 
alimentação, possuem baixo custo, pois estão contaminados (Ramamurthi e McCurdy, 
1993). 
A extração com C02 supercrítico em contracorrente pode ser um processo robusto 
para um futuro enriquecimento, devido às suas condições de temperatura moderadas (Stoldt 
et ai., !996). Para extrair e manipular substâncias complexas, um solvente especial é 
requerido. Os fluidos supercríticos foram definidos como 'solventes com geometria 
variável', já que exibem propriedades que são intermediárias entre gases e líquidos. Além 
disso, o processamento com C02 cria um meio sem oxigênio, de modo que as reações de 
oxidação indesejáveis possam ser evitadas. Dependendo da finalidade do processo, as 
condições operacionais podem ser bastante diferentes. Para a extração total, o dióxido de 
carbono deve ter seu poder solvente máximo (líquido ou supercrítíco ). De outro lado, para 
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realizar um processo seletivo, o dióxido de carbono com um poder solvente ou 
moderado (perto de seu ponto crítico ou gasoso) deve ser usado. 
A extração fracionada pode ser conseguida através de mudanças sucessivas na 
pressão e na temperatura, que conduzem aos diferentes valores de solvente de 
Devido à extração com SUJJer·criltic:o não ser um processo de fracionamento com 
resolução muito alta, é necessário ter diferenças significativas na polaridade ou no peso 
molecular dos compostos (isto é, grandes diferenças na solubilidade do de carbono) 
(Cortesi et 1999). 
A temperatura de operação, a pressão e a taxa de fluxo do solvente determinam a 
solubilidade e a seletividade para os componentes alvo, e sua capacidade da difusão através 
do fluido. O óleo vegetal é uma mistura complexa de diversas substâncias químicas tais 
como mono-, e esteróis, tocoferóis e carotenos. Devido às 
diferenças na solubilidade destas substâncias em C02 supercrítico, a composição do extrato 
pode variar, substancialmente, durante a extração (França e Meireles, 2000). 
Para este estudo, foram utilizadas, como base, as referências descritas no Capítulo 
II. O DDOS é composto por vários componentes complexos e é difícil de encontrar as suas 
propriedades físicas em uma base de dados. Então, primeiramente, foi necessário criar 
componentes hipotéticos através do método de contribuição de grupos UNIF AC, uma 
ferramenta presente no Simulador Comercial de Processos HYSYS. F oi necessário adaptar 
as unidades pré-existentes no simulador, para simular o processo de extração supercrítica. 
O pacote termodinâmico escolhido foi a equação de estado de Peng-Robinson, para 
representar a fase vapor, e o modelo de atividade UNIQUAC, para representar a fase 
líquida. Neste estudo, foram utilizados os componentes descritos por Augusto (1988). As 
frações mássicas e as vazões mássicas dos componentes do DDOS estão apresentados 
abaixo, nas Tabelas V.l. e V.2. 
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148 
Composition Basis 
r Mole F r acqons 
r M ass Fractioos 
r Liq Yolume Fractions 
r Mole F!ows 
r. l~i.~~::~!9.~~ 





Capítulo V- Estudo do Processo de Extração Supercrítica para a Recuperação de Tocoferóis, a partir do DDOS Bruto 
Os coeficientes desconhecidos (au) são estimados através ELV 
UNIF AC. A geração automática UNIF AC dos parâmetros de energia no HYSYS é uma 
ferramenta bastante usada e está disponível para todos os modelos de atividade. De acordo 
com o "defau!t", o HYSYS a regressão somente dos parâmetros ay, enquanto que os 
parâmetros bu são taxados como zero, 
independente da temperatura. 
é, o termo aij é assumido como sendo 
Para fazer a extração usado um absorber como a unidade de operação pré-
existente no simulador, a qual aqui será chamado de extrator (Figura V.l ). 
I I ...:..] 
Oesign Co!umn N ame IE:-:hator1 Sub-F!owsheel T ag Jcoll 
Connectiom: Oyhd Vapour Outlet 
Monitm ]r opoe:-:trator il 
Spec:s T op Slageln!et 
A S pecs S ummary /DDOS .::::.1 
Subeooling 1 
Notes Optionallnlet StTeams P1 Optiona! Side Or_gws 
I Stream lnlet StaQe Numof p.500e•004 kl 
1- _55_ Str~:ilfl'l_?L- Stgge:s Sueam T DrawSt 
··po « Stream » 
Rottom S!age lnlet Pn 
!solvente .::::.1 n-: 
J3500e•004 kl 
Stage Numbering 
I r. Top Down r Bottom Up Bottoms li_guid Oullet Edil Tra~s ... I j8aseextrator il 
~ Design Paromelers I Side OpsJRaiR1Qj_ Worksheet I Performance I Flowsheel / Reaclions I Dynamics f --
Delete I Coluron EnvironmenL. I Ryn I Reset I 1Y' Update Outlets r~:~~ª:~~ª 
Figura V.l. Extrator 
O solvente usado foi o C02 supercrítico (as propriedades do solvente estão 
apresentadas na Figura V.2) e a alimentação era composta de DDOS bruto, conforme 
mostrado na Tabela V.l. O extrator tinha I O estágios. A temperatura de alimentação foi 
igual a l00°C e a temperatura do solvente foi igual a l60°C. A pressão de operação foi de 
35 MPa e a vazão de C02 foi igual a 800 kg/h. Como corrente de rafinado, tem-se a fase 
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em tocoferóis, fitoesteróis e escaleno e, como extrato, tem-se a fase rica em e 
ácidos graxos. 
A corrente do topo do extrator l passa por uma válvula para baixar a pressão para 
3MPa e vai para o flash I, onde no topo do flash tem-se o solvente (C02) e na base têm-se 
os ácidos graxos. De acordo com Ramamurthi e McCurdy (1993), os ácidos graxos obtidos 
a partir de destilados da desodorização não são usados para a alimentação devido à sua 
possível contaminação causada as etapas do refino. 
corrente de C02 passa, então, pelo cooler 3 para baixar a temperatura a 38°C e 
depois vai para o mixer para sua futura utilização no extrator 2. 
A corrente da base do ex trator l, rica em tocoferóis, fitoesteróis e escaleno 
[campesterol (3,7337 kg/h), beta-sitosterol (8,7305 kg/h), estigmasterol (3,2585 kglh), 
tocoferol ,14 gama-tocoferol (4,6199 kg/h), (2,7495 kg/h), escaleno 
(3,7797 kglh) e COz (0,3828 kg/h)], passa por uma válvula para baixar a pressão para 
lO 1 ,3KPa atm) e vai para o flash 2, sendo que na base encontram-se os tocoferóis, 
fitoesteróis e escaleno e no topo tem-se o COz. Esta corrente de C02 passa pelo cooler l e 
vai também para o mixer para sua futura utilização no extrator 2. Após o mixer, o C02 
passa por um compressor para aumentar a pressão para 30MPa e depois passa pelo cooler 4 
para chegar à temperatura de 38°C, que será utilizada como solvente no extrator 2. A 
corrente da base do flash 2 passa por uma bomba até chegar à pressão de 30MPa e depois 
passa pelo cooler 2 para reduzir a temperatura para 1 00°C. Esta corrente será a alimentação 
do extrator 2. 
O extrator 2 tem I O estágios. No topo do ex trator 2 têm-se os fitoesteróis, escaleno 
e o C02, enquanto que na base do extrator 2, têm-se principalmente os tocoferóis. 
A corrente no topo do extrator 2, rica em fitoesteróis, escaleno e COz, passa pelo 
cooler 5 para chegar a uma temperatura de 30°C e vai para o flash 3 que opera a l atrn, a 
fim de separar o COz (topo do flash) dos fitoesteróis e escaleno (base do flash). 
A corrente do topo do flash 3 passa por um compressor para aumentar a pressão 
para 35MPa, passa pelo cooler 6 para baixar a temperatura para 160°C e, assim, o solvente 
está pronto para ser reutilizado no ex trator 1, fechando-se o reciclo. 
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Pressure [kPa] 7370.00 
olume [m3/kgmole] 0.09390 
centricily 0.2389:4 
Figura V .2. Propriedades do C02 
DDOSBruto 
Desta forma, foi proposto um diagrama para o processo de recuperação de 
Vitamina E a partir do destilado da desodorização do óleo de soja, conforme pode ser visto 
na Figura V.3. 


















Figura V.3. Diagrama proposto para o processo de recuperação de Vitamina E a partir do DDOS Bruto. 
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V.3. OTIMIZAÇÃO DO PROCESSO PROPOSTO (Moraes et ai., 21104b) 
Para a otimização do diagrama proposto anteriormente, foi feita uma análise do 
que poderia ser otimizado. A otimização aqui proposta não é usar um método 
deterrnirlÍstico de mas o conjunto de variáveis minimizam uma variável 
dependente escolhida. No presente caso, o gasto de energia. 
Primeiramente, o que se buscou foi reduzir a temperatura do solvente no primeiro 
extrator, que era de l60°C. Foram feitas novas simulações, a de saber qual seria a 
temperatura mínima do solvente necessária para separar os ácidos graxos dos tocoferóis, 
fitoesteróis e escaleno. 
Em segundo lugar, foi observado que a pressão nos separadores (Flash I e Flash 2) 
estava baixa. Então, foram novas simulações, a de aumentar um nmwo 
a pressão nos separadores, contanto que continuassem separando o solvente dos outros 
produtos. Com isso, haveria um menor consumo de energia com compressão para posterior 
uso do COz. 
Finalmente, foi avaliada a necessidade do Flash 2 , para a recuperação do COz. 
Como a quantidade de COz na corrente da base do Extrator l é pequena (0,3828 kg/h), 
optou-se por não colocar este separador para a recuperação desta quantidade de solvente. 
Segue, abaixo, descrito o processo otimizado. 
Um "absorber" foi utilizado como uma unidade de operação presente no 
simulador, o qual será chamado de extrator. O solvente usado foi o COz supercritico e a 
alimentação foi o DDOS bruto (Tabela V.3). O extrator tinha 10 estágios. A temperatura de 
alimentação foi de 100°C e a vazão mássica de 100 kg/h. A temperatura do solvente foi de 
I oooc e a vazão mássica de 800 kg/h. 
Observando o Extrator l (Extractor 1), o Rafinado 1 (Rajjinate 1) é composto por 
tocoferóis, fitoesteróis e escaleno e o Extrato 1 (Extract 1) por C02 e ácidos graxos. O 
Extrato I passa por uma válvula, para reduzir a pressão para 6,5 MPa e alimenta o Flash 1, 
no qual os ácidos graxos são recuperados na base (Bottomjlash 1) e o solvente (C02) no 
topo (Topflash 1). Esta corrente passa por um mixer, onde é feito o "make-up" de solvente. 
Após o mixer, a corrente de solvente passa por um compressor (Compressor I) para 
aumentar a pressão para 30 MP a e por um resfriado r ( Cooler 1) para reduzir a temperatura 
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para 38°C e é usada no Extrator 2 (Extractor 2). O Rafinado 1, enriquecido por tocoferóis, 
fitoesteróis e escaleno, passa por uma válvula para reduzir a pressão para 30 MPa e, então, 
alimenta o próximo extrator (Extractor 2). 
O Extrator 2 tem estágios. O Rafinado 2 (Raffinate 2) é composto por 
tocoferóís e o Extrato 2 (Extract 2) é composto por fitoesteróis, escaleno e C02. Esta 
corrente passa por uma válvula, para reduzir a pressão para 6,5 MPa e alimenta o Flash 2, 
os fitoesteróis e o escaleno são recuperados na base (Bottomjlash 2) e o Mlw,ntP 
(C02) no topo (Topjlash 2). A corrente de solvente passa por um compressor (Compressor 
2), para aumentar a pressão para 35 MP a e por um resfriador ( Cooler 2), para reduzir a 
temperatura para 1 00°C e estará pronto para ser reutilizado no Extrato r 1, fechando o 
reciclo. O reciclo é a última unidade a ser colocada. 
Os resultados estão apresentados na Tabela V.3. 
foi possível observar que os tocoferóis e os fitoesteróis podem ser recuperados a partir do 
DDOS. 
Tabela V.3. Resultados da simulação com o Simulador HYSYS para o processo extração 
supercritica para a recuperação de Vitamina E, a partir do DDOS bruto 
Extrato 1 Rafinado 1 Baseflash2 Rafinado 2 
Componentes Vazão de Vazão Vazão Vazão Vazão 
Alimentação mássica mássica mássica mássica 
(kg/h} {kwh) {kwh} (kWh) {kwh) 
Ácido Palmítico 12,7100 12,7043 0,0057 0,1243 0,0090 
Ácido Esteárico 2,8300 2,8279 0,0021 0,0359 0,0016 
Ácido Linoléico 32,9500 32,8672 0,0828 0,2980 0,0288 
Ácido Oléico 14,3800 14,3743 0,0057 0,1351 0,0059 
Ácido Láurico 2,2100 2,2100 o 0,0275 0,0001 
Ácido Araquídico 4,9600 4,6805 0,2795 0,3363 0,0092 
Campesterol 4,1700 0,7446 3,4254 3,1216 0,0185 
Beta-sítosterol 9,3300 0,5887 8,7413 5,3743 2,7410 
Estígmasterol 3,5500 0,4416 3,1084 2,7318 0,1218 
Alfa-toco fero! 1,1400 o l ,1400 o 1,1400 
Gama-tocoferol 4,6200 o 4,6200 0,0002 4,6198 
Delta-tocoferol 2,7500 0,0003 2,7497 0,0039 2,7454 
Escaleno 4,4000 1,7751 2,6249 1,3478 0,0311 
co2 (solvente) 800,0000 799,7757 0,2243 1,1731 0,0268 
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Rafinado 2 é a corrente rica em tocoferóis e a Bottomjlash 2 é a corrente rica em 
escaleno e fitoesteróis. Portanto, estas correntes serão consideradas para calcular a 
recuperação e a pureza em relação à composição da alimentação (DDOS) e a vazão mássica 
total destas duas correntes 2 e Bottomflash 2). 
Considerando-se a recuperação, a alimentação é composta por 8,5100 kg/h de 
tocoferóis e o Rafinado 2 é composto por 8,5052 kg/h de tocoferóis. Portanto, a 
recuperação foi de 99,94%.Considerando-se a pureza, a vazão mássica total do Rafinado 2 
é 11,4990 kg!h, dos quais 8,5052 kg!h são tocoferóis. Desta fonna, a pureza é de 73,96% de 
tocoferóis e os outros 26,04% são fitoesteróis e solvente. Como a vazão de alimentação é 
100 kg!h, foi possível concentrar tocoferóis de 8,51% para 73,96%, isto é, cerca de 8, 7 
vezes. 
alimentação é composta por 17,0500 kg/h de fitoesteróis e a corrente Bottomjlash 2 é 
composta por 11,2277 kg!h de fitoesteróis. Então, a recuperação foi de 65,85%. Por outro 
lado, a pureza foi calculada, considerando a vazão mássica total na corrente Bottomjlash 2 
(14,7098 kg/h), dos quais 11,2277 kg!h são fitoesteróis. Assim, a pureza foi de 76,33% de 
fitoesteróis e 23,67% de escaleno e C02. Como a vazão de alimentação é 100 kg!h, foi 
possível concentrar fitoesteróis de 17,05% para 76,33%, isto é, cerca de 4,5 vezes. 
O novo diagrama proposto para a recuperação de vitamina 
está mostrado na Figura V.4. 
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Figura V.4. Novo diagrama proposto para a recuperação de vitamina E, a partir do DDOS Bruto. 
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V.4. CONCLUSÃO 
Recentemente, a extração com fluido supercrítico ganhou importância como 
técnica de separação, devido à possibilidade de modificar as solubilidades do produto com 
a da pressão e/ou da temperatura, ou adicionando-se modificadores, substituindo 
uma ampla variedade de solventes líquidos. Quando se tenta trabalhar com substâncias 
complexas, como as vitaminas, é importante usar "uma tecnologia , a de 
conservar as características do produto desejado. 
O objetivo principal deste trabalho é concentrar tocoferóis, V!a simulação. Foi 
possível concentrar os tocoferóis até 73,96%, isto é, 8, 7 vezes com relação à alimentação 
(8,51% de tocoferóis). A recuperação foi de, aproximadamente, 99,94% e a pureza de 
73,96%. Com este observou-se também possível recuperar os fitoesteróis a 
partir do desodorização óleo com uma recuperação de 




ESTUDO DO PROCESSO DE EXTRAÇÃO SUPERCRÍTICA 
PARA A RECUPERAÇÃO DE BETA-CAROTENO,A 
PARTIR DO ÓLEO DE PALMAESTERIFICADO 
VI.l. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, será apresentada a avaliação do processo de Extração Supercrítica 
para a recuperação de carotenos, a partir do óleo de palma. Primeiramente, será feita uma 
abordagem em relação ao preparo da matéria-prima, no caso o óleo de palma bruto, através 
do processo de transesterificação. Este processo foi bem explorado na dissertação de 
mestrado de Moraes (1999) e na tese de doutorado de Batistella (1999). É necessária esta 
abordagem, uma vez que o óleo transesterificado será a matéria-prima para se realizar a 
extração supercrítica, a qual é um dos objetivos deste trabalho de tese, pois ao final do 
estudo deste processo, o resultado será comparado com os resultados obtidos em Batistella 
(1999), que utilizou o processo de destilação molecular. 
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VU, O ÓLEO DE PALMA 
É conhecido que o óleo de palma contém uma alta concentração de carotenóides 
naturais, na faixa de 500 a 3000 ppm, dependendo da espécie do fruto da palma de onde o 
óleo é obtido. A maioria dos carotenóides do óleo de palma são beta-carotenos. Juntos, eles 
constituem mais do que 80% da quantidade total de carotenóides no óleo de palma. O beta 
caroteno, em particular, e, em uma menor dimensão, o alfa-caroteno, são conhecidos por 
suas atividades de pró-vitamina A, isto é, são transformados em vitamina in vivo. A 
maioria dos carotenóides no óleo de palma é destruída no processo de refino convencional 
para produção de óleos claros. Isto representa uma perda da fonte natural de carotenóides. 
A importância dos carotenóides está bem documentada e vários métodos de extração e 
recuperação, a partir do óleo de palma, têm sido desenvolvidos. Isso inclui extração por 
saponificação, adsorção e transesterificação seguidos de destilação mclle<;ul:lr e outros. 
Entretanto, somente processos de transesterificação e destilação têm sido 
desenvolvidos em processos de escala comercial (Ooi et al., 1994). 
O óleo de palma (óleo de dendê), pode ser utilizado como matéria-prima para a 
concentração de carotenos (pró-vitamina A) via destilação molecular, porém não em sua 
forma bruta, o qual é composto por elementos de alto peso molecular, como os glicerideos 
(peso molecular de 700 a 1 000), exigindo elevadas temperaturas para a concentração de 
carotenos, decompondo-os (Moraes, 1999). Portanto, para que a destilação molecular seja 
eficiente, é necessário encontrar um produto derivado dos glicerideos de menor temperatura 
de evaporação à pressão de processo da destilação molecular. Desta forma, através de uma 
reação de transesterificação, pode-se reduzir os glicerídeos em componentes mais leves, 
como os ésteres etílicos (peso molecular de 240 a 350), possibilitando a concentração de 
carotenos por destilação molecular. A destilação é, consideravelmente, facilitada, pois o 
peso molecular dos ésteres gerados é, consideravelmente, menor que o peso molecular dos 
carotenos (PM=537) (Figura VI.l). 
Desta forma, os glicerídeos, representados pela Figura VI.2, sofrem uma reação 
com álcool etílico, com um catalisador básico e se transformam em ésteres etílicos, 
representados pela Figura VI.3. O processo de transesterificação escolhido apresenta 
inúmeras vantagens em relação a outros processos, como por exemplo, o fermentativo. Este 
último necessita de enzimas de dificil obtenção e de elevado preço, além de apresentar 
elevados tempos de processo. O processo escolhido apresenta altas taxas de conversão, 
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mesmo em pequeno tempo reacionaL Reações em tempos reduzidos, como em 15 minutos, 
apresentam uma conversão em ésteres etílicos de, aproximadamente, 93% global. A 
conversão dos triglicerídeos, composto de maior peso molecular, chega a níveis de 98 % 
neste mesmo tempo, corno apresentado adiante. 
I 13 - Caroteno I 
Figura Estrutura molecular do be:ta-<;arot<mo 
H O 
I ~ 
H- c -0--C--Rl 
o 
"' H- C -O--C--R2 
I o 
~ 
H- C -O--C--R3 
I 
H 
Grupo G licero l Grupo Ácidos 
Figura VI.2. Estrutura de glicerídeos 
o 
"' H3C-CH-- 0--C--Rz 
o 
"' H3C-CH-- 0--C--R3 
Grupos Etílicos Grupos Ácidos 
Figura VI.3. Estrutura de ésteres etílicos 
Os símbolos R1, R2 e R3 das Figuras VI.2 e VI.3 são os radicais químicos dos 
ácidos graxos presentes no óleo de palma. Os principais ácidos graxos presentes no óleo de 
palma são: ácido palrnítico ( 44% ), ácido oléico (39% ), ácido linoléico (I 0% ), e o ácido 
esteárico (4%). Também estão presentes no óleo de palma os ácidos rnirístico (1 %), 
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palmitoléico, !inolénico e araquídico, todos com 0,5% e 0,5% de diversos outros, como 
ácidos margárico, palmitoléico e behênico. A distribuição dos radicais R's nos glicerídeos 
das Figuras VI.2 e VI.3 é aleatória, respeitando o número de ocorrências dado pelas 
porcentagens de cada ácido discriminadas acima. 
A metodologia para a preparação da matéria-prima está descrita nas etapas a seguir 
(Batistella, 1999 e Moraes, 1999): 
VI.2.1. Neutralização do óleo de palma 
O óleo de palma bruto apresenta, normalmente, de 2 a 3% de ácidos graxos livres 
(AGL). Estes ácidos representam enorme problema na reação de transesterificação uma vez 
eles desativam o catalisador utilizado. Desta os ácidos graxos devem ser 
reduzidos do óleo de palma a valores residuais de 0,3 %. O processo adotado é o 
saponificação controlada (neutralização dos ácidos) e remoção via centrifugação. Após 
separar os sabões, o óleo de palma é lavado, tratado com sorbamol, para retirar resíduos de 
sabão, e seco por evaporação a pressões reduzidas. Após a secagem, o óleo é filtrado para 
retirar o sorbamol utilizado. 
O diagrama de blocos deste processo, mostrando as condições de temperatura e 
tempo de operação, está esquematizado a seguir (Figura VI.4). 
A reação de neutralização apresentou resultados satisfatórios, em termos de acidez 
residual, operando em condições de temperatura de 70°C e tempo de reação de 15 minutos. 
Tempos e temperaturas maiores de reação induziam uma considerável perda de carotenos, 
devido às condições cáusticas do meio reacional, responsável pela sua decomposição. 
Da mesma forma que os ácidos graxos contaminam o catalisador, a água também o 
desativa. Esta é eliminada pela operação de evaporação sob vácuo. 
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Óleo Bruto Neutralização 
Hidróxido Sódio !8 Be ----•·t _ _:_7:_:0:_":..:C::_:,~15::_:nn_:·n:._ _ _j 
Centrifugação Fase Sólida (sabão) 1------· 
Água a 70 °C 
Sorbamol 
Lavagem 
70 "C, 5 min 
:150 rpm 
Decantação 
70 "C, Hl min 
s/ agitação 




1------>- Água (Descartar) 
Água 
Sorbamol 
Figura VI.4. Diagrama de blocos do processo de neutralização do óleo de palma 
Utilizando-se o processo da Figura VI.4, o rendimento foi de 98%, e a perda de 
carotenos foi de 3%. A neutralização do óleo de palma, por este processo, reduziu a acidez 
a 0,2% de AGL, tomando possível utilizar o óleo para a reação de transesterificação, a 
próxima etapa de preparação da matéria-prima. 
VI.2.2. Transesterificação do óleo de palma 
Esta é a etapa final de preparação da matéria-prima e tem por finalidade 
transformar o óleo rico em glicerídeos em ésteres etílicos de óleo de palma. 
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ser a última etapa, o óleo deve estar isento de materiais sólidos, voláteis e 
sabão (elementos presentes nos processos de preparação) e apresentar a maior fração 
possível de ésteres etílicos. A otimização do processo apresentado busca tais objetivos. 
O processo de transesterificação, com os tempos e temperaturas operacionais está 
apresentado no diagrama de blocos a seguir (Figura VI.5). 
Óleo Neutro 
Etóxido de sódio 
Água a 70°C 
Reação 




Separação de fases 
1------+• Glicerol 
Lavagem 
70 •c, 5 min 
150 rpm 
Decantação 
70 •c, 10 min 1----+ Água (Descartar) 
s/ agitação 
Secagem a Vácuo 
so•c, 30 min 
~ 
Ésteres de Óleo de 
Palma 
Água (Descartar) 
Figura VI.S. Diagrama de blocos do processo de transesterificação do óleo de palma 
De acordo com o esquema apresentado na Figura VI.S, o óleo de palma, 
previamente neutro, reage com uma solução de etóxido de sódio em meio etanólíco. A 
reação, ocorrendo a 60°C num tempo de 15 minutos, apresentou uma conversão 
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considerável dos triglicerídeos em ésteres etílicos, com rendimento de 98%, mas teve 
perdas de carotenos de 4%. Uma tentativa de elevar a conversão de triglicerideos, através 
do aumento do tempo de reação ou de temperatura, elevou consideravelmente as perdas de 
carotenos, devido ao caráter cáustico do meio. 
Após a reação de transesterificação, os gliceróis são removidos do meio reacional 
por decantação. seguir, os ésteres são lavados a completa eliminação do etóxido de 
sódio e etano!, e, principalmente, a eliminação sabões. Segue-se a secagem, 
uma evaporação a pressões reduzidas, com o objetivo de eliminar ao máximo os 
materiais voláteis, como a água e o etano!. 
A partir do óleo de palma esterificado, conforme apresentado na Figura VI.5, 
fazendo-se uso do processo de destilação molecular, foi possível concentrar carotenos até 
50 vezes, 590 ppm até vahJres 
experimentais por Moraes (1999) e Batistella (1999). 
Neste trabalho de tese será estudado o processo de extração supercritica para a 
recuperação de beta-caroteno, a partir do óleo de palma esterificado, para uma posterior 
comparação com o processo de destilação molecular. 
VL3. SIMULAÇÕES 00 PR~ DE EXIRAÇÃO SUPERCRÍTICA PARA A 
RECUPERAÇÃO DE BEfA-CARmENO A PARTIR 00 ÓLEO DE PALMA 
FSTERIFICAOO 
Neste estudo, optou-se por usar os componentes do óleo de palma esterificado, 
descritos na tese de Batistella (1999). As frações mássicas e as vazões mássicas dos 
componentes do óleo de palma esterificado estão apresentadas abaixo, nas Tabelas VI. I. e 
VI.2. 
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Os parâmetros não conhecidos foram estimados via UNIFAC VLE, pois o pacote 
termodinâmico apresentava esta opção, 
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Para fazer a extração usado um "absorber" como a unidade de operação 
existente no simulador, a qual aqui será chamada de extrator (Figura VL6), Como pacote 
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O solvente usado foi o C02 supercrítico (as propriedades do solvente estão 
apresentadas na Figura VI.7) e a alimentação era composta de óleo de palma esterificado, 
conforme mostrado na Tabela VI.l. O extrator tem lO estágios. A temperatura de 
alimentação foi de l00°C e a temperatura do solvente foi de l00°C. A pressão de operação 
foi de 30 MPa e a vazão de COz foi igual a 800 kg!h. Como corrente de rafinado, tem-se a 
fase rica em ésteres etílicos, beta-caroteno, tocoferol, mono-, di- e triglicerídeos e como 
extrato, tem-se a fase rica em C02/etanol (0,80/0,20) mais ésteres etílicos e 
monoglicerídeos. 
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B,g:se Propertie:s,---------, 
MolecularWe' ht 
Normal Boiling Pt [C] 
Ideal li Den:sit k /m3 
~C!i!ical Proper!ies 
ressure [kPaJ 
30.95 T emperaiure [Cj 
7370.00 
- o!ume [m3/kgmolej 0.09390 
centricity 0.23894 
Figura VI. 7. Propriedades do COz 
A corrente do topo do extrator 1 (Topoextrator) passa por uma válvula para baixar 
a pressão para 6,5 MP a e vai para o flash I, onde no topo do flash (Topo flash 1) tem-se os 
solventes (COz/etanol) e na base têm-se os ésteres etílicos. A corrente de COz/etanol passa, 
então, por um compressor (compressor 1) e depois pelo cooler l para baixar a temperatura 
a l 00°C e depois vai para o mixer para sua futura utilização no extrator 2. 
A corrente da base do extrator l (Baseextrator) , rica em ésteres etílicos, beta-
caroteno, tocoferol, mono-, di- e triglicerídeos, passa por uma válvula para baixar a pressão 
para 30 MP a e depois passa pelo cooler 2 para chegar à temperatura de I 00°C, que será 
utilizada como alimentação no extrator 2. 
O ex trator 2 tem 1 O estágios. No topo do extrato r 2 (Topoextrator 2) têm-se os 
ésteres etílicos, tocoferol, monoglicerídeos e os solventes (C02/etanol), enquanto que na 
base do extrator 2 (Baseextrator 2), têm-se príncipalmente o beta-caroteno e os di- e 
triglicerídeos. 
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A corrente no topo do extrator 2 (Topoextrator 2), passa por uma válvula para 
baixar a pressão para 6,5 MPa e vai para o flash 2, onde no topo do flash (Topoflash 2) 
tem-se os solventes (C02/etanol) e na base têm-se os ésteres etílicos, tocoferóis e 
monoglicerídeos. A corrente Topoflash 2 é dividida, sendo uma parte vai para o reciclo 
do solvente e a outra para possível utilização no Make-up de solvente. parte que vai para 
o reciclo do solvente, passa por um (mixerl), para fazer um Make-up de etano!. Esta 
corrente reciclo do solvente (solventerecíclo) passa 
temperatura a l00°C e, assim, o solvente está pronto para ser 
fechando-se o reciclo. 
heater aumentar a 
Desta forma, foi proposto um diagrama para o processo de recuperação de pró-
vitamina A, a partir do óleo de palma esterificado, conforme pode ser visto na Figura VI. S. 
As vazões mássicas das principais correntes estão apresentados na 
Tabela VI.3. Resultados da simulação com o Simulador HYSYS para o processo extração 
supercrítica para a recuperação de pró-vitamina A, a partir do óleo de palma esterificado 
Vazão de Topo Base Baseflashl Base Baseflash2 
Componentes Alimentação extrato r extrato r extrator2 
(kg/h) Vazão Vazão Vazão Vazão Vazão 
mássica mássica mássica mássica mássica 
(kg/h} (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) 
E til palmitato 42,3000 25,8853 16,4147 25,8838 o 16,4124 
Etil oleato 37,6000 14,5686 23,0314 14,5684 o 23,0294 
Etil estearato 3,7600 1,2649 2,4951 1,2649 o 2,4948 
Etillinoleato 10,3400 4,5567 5,7833 4,5566 o 5,7829 
Beta-caroteno 0,0590 o 0,0590 o 0,0565 0,0025 
Alfa-tocoferol 0,0110 o 0,0110 o o 0,0110 
Tripalmitina 0,6900 o 0,6900 o 0,6900 o 
Trioleína 0,6900 o 0,6900 o 0,6900 o 
Dipalmitina 0,9350 o 0,9350 o 0,9350 o 
Dioleína 0,9350 o 0,9350 o 0,9350 o 
Monopalmitina 1,3400 o, 111 o 1,2290 0,1110 o !,2290 
Monooleína 1,3400 0,0508 1,2892 0,0508 o 1,2892 
C02 (solvente) 640,0000 635,5839 4,4161 6,4585 0,0006 5,6585 
















Figura VI.8. Diagrama proposto para o processo de recuperação de pró-vitamina A, a partir do óleo de palma esterificado. 
Capitulo V! - Estudo do Processo de Extração Supercrítica para a Recuperação de beta-caroteno, a partir do 
Óleo de Palma Esterificado 
As correntes Baseflash l e Baseflash 2 podem ser juntadas, a fim de calcular a 
recuperação e a pureza em relação à composição da alimentação e a vazão mássica total 
destas duas correntes. A corrente Baseextrator 2 é a corrente rica em carotenos e também 
alirnentaçião e a 
vazão mássica total desta corrente. 
VI.4. CONCLUSÃO 
O objetivo principal deste trabalho foi concentrar beta-caroteno. Foi possível 
concentrar os carotenos até aproximadamente 16.000 ppm, isto é, cerca de 27 vezes com 
relação à alimentação (590 ppm de carotenos). A recuperação foi de 95,76 %. Com este 
tarr1bé:m são 
conhecidos como biodiesel, com uma recuperação de 99,99% e com uma pureza de 36,19% 
Uuntando-se as correntes Baseflash 1 e Baseflash 2) 
Como foi mostrado nos resultados experimentais por Moraes (1999) e Batistella 
(1999), a partir do óleo de palma esterificado, foi possível concentrar carotenos até 50 
vezes, de 590 ppm até valores acima de 30.000 ppm, fazendo-se uso do processo de 
destilação molecular. Através deste resultado, demonstra-se que o processo de destilação 
molecular é mais indicado para a concentração de carotenos. 
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CAPÍTULO VII 
A V ALIAÇÃO DO PROCESSO DE DESTILAÇÃO 
MOLECULAR PARA A RECUPERAÇÃO DE 
TOCOFERÓIS, A PARTIR DO DDOS BRUTO 
VIU. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, será apresentada a avaliação do processo de Destilação Molecular 
para a recuperação de tocoferóis, a partir do DDOS bruto. Primeiramente, houve a 
necessidade de calcular e estimar várias propriedades fisicas, termodinâmicas e de 
transporte da mistura e dos componentes presentes na matéria-prima que será introduzida 
no Simulador DISMOL, no caso, propriedades do DDOS bruto. Algumas destas 
propriedades, tais como, temperatura critica, volume critico, pressão crítica e fator 
acêntrico, foram obtidas através da criação de grupos hipotéticos no Simulador Comercial 
de Processos HYSYS™, uma vez que eles já tinham sido criados para o estudo do processo 
de Extração Supercrítica, conforme já apresentado no Capítulo IV. 
Como será utilizado o simulador DISMOL, desenvolvido por Batistella (1996), 
para a obtenção de tocoferóis a partir do destilado do desodorizado do óleo de soja 
(DDOS), será feito um estudo da modelagem matemática do processo de destilação 
molecular para ambos os destiladores moleculares: o destilador molecular de filme 
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descendente e o destilador molecular centrífugo. Este estudo servirá para a familiarização 
com o simulador, para conhecimento das variáveis envolvidas no processo, conhecer como 
são resolvidas as equações, etc. 
O simulador DISMOL foi desenvolvido por meio da modelagem matemática dos 
perfis de concentração e de temperatura no filme líquido sobre o evaporador, conhecendo-
se as velocidades de escoamento e taxa de evaporação. Como resultados, têm-se as 
concentrações e as taxas de saída das correntes destiladas e concentradas, a taxa de 
evaporação e o tempo de destilação. O simulador também permite análises comparativas 
entre os destiladores moleculares centrífugo e de filme descendente, além de permitir 
analisar os efeitos de aquecimento ou adiabático da destilação, e de outros parâmetros de 
processo. Para tanto, o simulador necessita de propriedades do sistema a ser estudado como 
de vapor, difusividade mássica e composição dos 
componentes envolvidos, e da densidade, condutividade térmica, capacidade calorífica e o 
livre percurso médio da mistura. Quanto ao equipamento, é necessário saber suas 
dimensões, a taxa a ser alimentada e a sua temperatura de aquecimento. Quanto mais 
precisos forem os dados de propriedades do sistema, melhor será o resultado avaliado, 
principalmente, a pressão de vapor dos componentes (Batistella et ai., 1998; Moraes, 1999). 
Para se fazer uma simulação utilizando-se este simulador, é necessário entrar com 
todos os dados do material a ser destilado. 
VII.2. DESTILADOR MOLECULAR DE FILME DESCENDENTE 
Um equipamento típico de destilação molecular de filme descendente está 
mostrado esquematicamente na Figura VII.!. A parte principal do destilador consiste de um 
evaporador e de um condensador, ambos cilíndricos e concêntricos (Batistella, 1996). A 
distância entre as paredes do evaporador e do condensador são da ordem de 2 a 5 em, em 
cujo espaço físico existe vácuo, normalmente da ordem de 10·4 a 10·3 mmHg. O evaporador 
pode ou não ser aquecido internamente. O condensador é dotado de uma camisa para 
circulação de fluido de resfriamento, normalmente água. Todo o sistema é evacuado por 
bombas de alto vácuo. Para se conseguir alto vácuo é necessário empregar duas ou mais 
bombas de vácuo em série. O vácuo final é obtido com bombas de difusão de Langmuir. 
Num segundo estágio de vácuo, usam-se bombas rotativas mecânicas seladas a óleo, as 
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quais operam com pressões da ordem capacidade do sistema de vu~uv. 
em m3/s, depende da taxa de destilação do destilador molecular. As dimensões desse 
equipamento são da ordem de lO em de altura para escala de laboratório até 5 metros de 
altura para escala industrial (Batistella e Maciel, 1994). 
O destilador molecular de descendente utiliza a força da gravidade e um 
sistema de agitação para que o líquido destilante flua eficientemente através do evaporador. 
de filme descendente deve operar na posição vertical. 
No destilador molecular de filme descendente (Figura 1 ), o líquido, após ser 
dosado, entra pela parte superior do destilador onde é espalhado sobre a superfície de 
evaporação através de um eficiente sistema de espalhamento, o qual promove perfeita 
distribuição durante todo o percurso do líquido destilante, cujo perfil de velocidade de 
escoamento está apresentado na o de garante a 
formação de uma fina camada de líquido sobre o evaporador, que é da ordem de décimos 
de milímetros. Esta condição é fundamental para que a relação área de evaporação por 
volume destílante seja a máxima possível. 
Alimentação 
Figura VII.l. Esquema simplificado de um destilador molecular de filme descendente 
O aquecimento do evaporador é feito pelo líquido térmico que circula (lado interno 
do destilador). O condensador é composto pela jaqueta (lado mais externo do destilador) 
por onde circula um fluído frio (no caso, água). Na parte inferior do destilador, existe um 
sistema de chicanas que separa o líquido destilado (condensado) do líquido concentrado 
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(que não evaporou). A partir deste ponto, cada corrente vai para um deterrninado recipiente. 
Todo o sistema, inclusive estes recipientes, opera sob alto vácuo. 
Com:l.ensado:r 
h s 
li ' ' w 
Ws ~ ~ 
:r( 
Figura VII.2. Perfil do escoamento do líquido destilante e coordenadas. 
As principais características técnicas estão descritas abaixo: 
• Capacidade operacional 
Capacidade de destilação: O, 1 a I ,O kg/h 
• Evaporador 
Área do evaporador: 400 cm2 
Diâmetro do evaporador: 10,0 em 
Rotação do sistema de espalhamento: 150 a 1000 rpm 
• Condensador 
' ' Area do condensador: 340 em-
• Sistema de vácuo 
Composto por uma bomba mecânica de dois estágios e por uma d1fusora, válvulas e 
trap 
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Pressão final: 1 x 
Pressão de operação: !xl0-3 Torr 
Capacidade da bomba mecânica: 3,5 re/min 
Capacidade da bomba difusora: 115 1/s 
s Utilidades 
Consumo elétrico: 2,5 kW/h 
Consumo de água de resfriamento: 5,4 
" Centro de controle 
Sistema de medição e controle de vácuo e vácuo 
Sistema aquecimento térmico evaporador com co:ltr,ole 
Controle de rotação do evaporador 
temperatura 
Controle dos fluxos de água de resfriamento para condensador e difusora 
Controle dos fluxos do sistema de vácuo 
Controle do sistema de alimentação de material para o destilador 
VU.2.1. Modelagem matemática 
VU.2.1.1. Perfil de velocidade 
DOOSBruto 
A Figura VII.2 apresenta a distribuição da velocidade num filme líquido fluindo 
descendentemente na superficie do evaporador de um destilador molecular de filme 
descendente. Esse perfil de velocidade se refere ao escoamento laminar e isotérmico de um 
filme. Em muitos casos de destilação molecular, o líquido destilante é altamente viscoso e, 
assim, o número de Reynolds é pequeno. Pode-se assumir, nessas hipóteses, que, 
praticamente, nenhuma onda é formada na superficie do filme descendente (Kawala e 
Stephan, 1989). Sob tais condições, o perfil de velocidade no filme é dado pela equação 
(Stephan, 1988): 
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gp 5 J r-R 1 (r-RJ
2 l 
Wz=- l---l-
'7 s 2 s J (VIU) 
sendo que r varia na faixa de R < r < R+S, e onde ry e p representam a viscosidade e a 
densidade médias do líquido destilante, respectivamente. 
O perfil de velocidade Wz do filme líquido é usado nas equações de balanço de 
massa e energia para o cálculo dos perfis de concentração e de temperatura, 
respectivamente, e, também, para o cálculo do tempo de retenção do líquido no destilador 
(tempo de destilação). 
A taxa do fluxo de massa do líquido ( m ) é dado por 
(VII.2) 
Para o cálculo da espessura do filme líquido em um dado ponto do evaporador do 
equipamento, o fluxo de massa do vapor ( G ), que é obtido a partir da equação da 











Substituindo-se a equação 
espessura do filme (Eq. VII.5): 
i 
\]-' ' I 3 
I 2 fGdz I 
gp ,, ) 
a DDOSBruto 
na equação tem-se a expressão para a 
(VIL5) 
Essa equação é usada no cálculo do perfil de velocidade e nas equações de balanço 
de massa e energia como a variável independente de integração dessas equações. 
taxa efetiva da evaporação superficial é obtida da teoria cinética dos gases, 
levando-se em conta as propriedades anisotrópicas do vapor (Kawala, 1983 ). A equação 
para a taxa foi derivada de uma modificação do modelo de Burrows (1960). A modificação 
está baseada na suposição de que a propriedade anisotrópica das moléculas vaporizadas 
perde sentido se o número de colisões for maior que dois (Kawala e Stephan, 1989). 
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Resultados experimentais (Kawala, !983) indicam que a melhor concordância, 
entre experimentos e modelo, é obtida quando a Equação VII.6 for usada com B = 5. O 
grau de anisotropia, k, da fase vapor no espaço, entre o evaporador e o condensador, é dado 
pela Equação VII.8 (Kawala e Stephan, !989): 
logk = 0,2F + 1,38(F +0,1)' (VII.8) 
A equação da taxa de evaporação é utilizada no cálculo da espessura do filme 
líquido e nas condições de contorno nos balanços de massa e energia. No balanço de massa, 
a taxa de evaporação provoca um gradiente de concentração de todos os componentes na 
superfície de evaporação enquanto que no balanço de energia a taxa de 
evaporação provoca um gradiente de temperatura na superfície de evaporação. A partir da 
equação da taxa, pode-se detenninar a quantidade de destilado e a quantidade de resíduo 
resultantes na destilação e, também, a composição local do destilado. 
VII.2.1.3. Perfil de temperatura na camada líquida 
A entalpia de vaporização de um líquido escoando sobre a superfície do 
evaporador sem aquecimento e evaporando sob vácuo é suprida pela energia contida 
internamente nas camadas do líquido. A evaporação ocorre na superfície livre do líquido e 
o calor requerido é suprido pelas camadas interiores do líquido por condução e convecção. 
Isto produz um gradiente radial de temperatura no líquido. Ainda mais, um gradiente axial 
de temperatura também ocorre, o que provoca alteração na taxa de evaporação. O fluxo de 
calor devido à convecção natural é pequeno e pode ser desprezado (Kawala e Stephan, 
1989). 
A temperatura no líquido obedece à equação de Fourier-Kirchhoff, a qual tem a 
seguinte fonna em coordenadas cilíndricas para fluxo de calor estacionário (somente fluxo 
vertical do líquido e transferência de calor axial desprezível) (Eq. VII.9): 
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equação representa o balanço energia para um sistema multicomponente e 
fornece os perfis de temperatura no filme líquido, que permite calcular a taxa de 
evaporação e da composição local do destilado, além de tornar possível a avaliação da 
máxima temperatura que o produto exposto. 
A condição inicial e as condições de contorno são: 
T=T0 para z=O e RSrSR+S 
2) OI' = O ( evaporador sem aquecimento) 
a-
ou 
T = Tw ( evaporador com aquecimento) 
3) OI'= 
a-
"\:' (ELJH mp) 
.L,..; , I I 
para r=R+S e 0Sz5 L 
VH.2.1.4. Perfil de concentração na camada líquida 
(VII.ll) 
para r=R e OSzSL 
(VII.12) 
(VII.l3) 
Na destilação de misturas multicomponentes, a taxa de evaporação na superfície é 
rápida comparada com a taxa de difusão do filme líquido o que, adicionalmente, resulta 
numa distribuição de concentração radial e axial. 
A concentração na camada líquida para uma mistura multicomponente pode ser 
expressa pela seguinte equação (válida para difusão axial e fluxos radial e circular 
desprezíveis): 
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= (VH.l4) 
Esta equação representa o balanço de massa de uma mistura mt!lticolnponen1:e, 
onde a transferência de massa é representada pela difusividade mássica (D), e fornece os 
perfis de concentração no filme líquido e, também, a concentração 
possível avaliar a taxa de evaporação e o fator de separação locaL 
A condição inicial e as condições de contorno são: 
1) C, = Cw para z = O e R ~ r ~ R+ S 
2) õC, =0 para r=R e O~z~ L 
a-
3) 
ôC, E, -x,(L;EJ 
para r=R+S e O~z~ L --=-
& D, 
VH.2.1.5. Composição local do destilado 




A composição local do destilado, Y, pode ser calculada através da Equação VII.l8: 





onde n é o número de componentes do líquido destilante. 
A partir da composição local do destilado é possível determinar a composição 
média da corrente efluente do destilador molecular e também obter o fator de separação 
local, permitindo, assim, avaliar o grau máximo de separação e analisar se a separação foi a 
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desejada, ou seria necessário mudar as condições de processo, ou mesmo, uu""''" 
um estágio. 
VU.2. 1.6. Fator de separação local 






Com o fator de separação local é possível obter o valor do fator de separação geral, 
bem como avaliar o poder de separação do equipamento. Analisando-o paralelamente com 
o valor da temperatura ao longo da destilação, pode-se tirar informações para a otimização 
da temperatura na destilação, de forma a obter o melhor fator de separação possível, sem 
comprometer a estabilidade térmica dos componentes. 
VH.2.2. Resolução numérica do sistema de equações 
As equações diferenciais parciais (VII.9) a (VII.l7) são resolvidas numericamente 
por um método implícito das diferenças finitas (Camahan et al., 1969). Este método se 
apresentou extremamente estável e consistente para o sistema de equações em estudo 
(Batistella, 1996). 
A espessura do filme foi dividida em 200 intervalos iguais, enquanto que o 
comprimento do evaporador foi dividido em I 00 intervalos iguais. 
O sistema de equações resultantes das equações VII.9 a VII.l7 é resolvido por 
diferenças finitas da seguinte forma: para cada valor de z, o valor de r variará de r = R 
(parede do evaporador) até r= R+S (superficie de evaporação). Dessa forma, é gerado um 
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conjunto de equações independentes. Essas equações apresentam 
Llr 
coeficientes que geram uma matriz tridiagonal, a qual é facilmente resolvida pelo método 
de eliminação de Gauss (Carnahan et al., 1969). 
VU.2.2.L Algoritmo 
O sistema de equações representando a modelagem do destilador molecular de 
descendente pode ser resolvido, simplificadamente, da seguinte forma: 
1- Resolução da equação VH.6 
2- Resolução da equação VU.5 
Resolução equação I 
4- Resolução do sistema de equações em diferenças finitas geradas pelas equações 
VII.9 a VH.l3 
5- Resolução do sistema de equações em diferenças finitas geradas pelas equações 
VII.l4 a VII.I7 
6- Incrementar o valor de r em Llr 
7- Retomar ao passo 4 até r= R+ S 
8- Incrementar o valor dez em Llz 
9- Retomar ao passo 1 até z = L 
10- Fim 
VH.3. DESTILADOR MOLECULAR CENTRÍFUGO 
Um equipamento típico de destilação molecular centrífuga está mostrado, 
esquematicamente, na Figura VII.3. O fluxo de materiais, através do destilador, é mostrado, 
esquematicamente, na Figura VII.4. A cúpula que envolve o destilador, geralmente, é em 
vidro e tem por finalidade básica isolar o processo do meio externo, permitindo o vácuo. 
Apresenta-se, também, como um condensador complementar, resfriado a ar. 
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No destilador molecular centrífugo (Figura VIU), o líquido a ser destilado é 
aquecido até a temperatura de alimentação, degaseificado em um recipiente anterior ao 
destilador e entra no evaporador. O líquido é conduzido por um tubo até o centro do rotor, 
onde apresenta uma cavidade para melhor espalhar o líquido. Pela força centrífuga gerada 
fina, 
onde é parcialmente evaporado. O vapor gerado é condensado no condensador e, na parte 
inferior do destilador, é coletado e retirado do sistema. restante sobre o 
evaporador é conduzido até as bordas do rotor e, então, é coletado por uma calha 
concêntrica ao rotor e retirado do sistema, conforme se nota nas Figuras VH.3 e VH.4. 
O condensador tem a forma de um disco, de diâmetro próximo ao do evaporador e, 
normalmente, fica a uma distância média de alguns centímetros do evaporador cônico. 
formato de um disco cônico, onde está fixo na base por meio de rolamentos e sistema de 
gaxetas e movido por um motor elétrico, conferindo um movimento de rotação. O 
evaporador (rotor) é aquecido por radiação de um calefator elétrico, que dispõe de isolantes 
térmicos laterais e posteriores para melhor conservar o calor. 
DG BO 
Figura VH.3. Módulo de um destilador molecular centrífugo 
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Destilado 
Figura VH.4. Esquema do rotor e fluxo de materiais num destilador centrífugo 
Uma vez que o líquido destilante é mantido no evaporador pela força centrífuga, a 
operação é independente da força de gravidade (Bruin, 1969), e o rotor pode ser horizontal 
ou vertical. Um ângulo conveniente para os destiladores pequenos (evaporadores de 12 a 36 
polegadas de diâmetro) é com o evaporador inclinado para cima, com um ângulo próximo a 
45°, para facilitar o escoamento das correntes efluentes. Os rotores dos destiladores de 
maior porte giram em eixo vertical (Perry e Chilton, 1980). 
O sistema de vácuo é obtido do mesmo modo que para o destilador molecular de 
filme descendente, tendo que atingir vácuo da ordem de 104 mmHg. 
As principais características técnicas estão relacionadas a seguir: 
• Capacidade operacional 
Capacidade de destilação: 0,6 kg/h a l ,O kglh 
• Evaporador 
Diâmetro do rotor (evaporador): 3 polegadas (7,62 em) 
Ângulo de meio cone: 82,5° 




Área condensador 80 
., Sistema de vácuo 
Composto por uma bomba mecânica e por uma difusora, válvulas e trap 
Pressão final: I x 
Pressão de operação: I X I o·J Torr 
Capacidade da bomba mecânica: 3,5 re/min 
Capacidade da bomba difusora: 115 1/s 
• Utilidades 
Consumo elétrico: 1,0 KW/b 
Consumo de água de resfrülm<~n!í): l/min 
• Centro de controle 
Sistema de medição e controle de vácuo e alto vácuo 
Sistema de aquecimento elétrico do evaporador com controle de temperatura 
Controle de rotação do evaporador 
Controle dos fluxos de água de resfriamento para condensador e difusora 
Controle dos fluxos do sistema de vácuo 
Controle do sistema de alimentação de material para o destilador. 
VH.3.1. Modelagem matemática 
VII.3.1.1. Perfis de velocidades e espessura do filme 
Bruto 
As equações dos perfis de velocidades mostram o comportamento do escoamento 
da corrente destilante e fornecem informações para os cálculos da espessura do filme 
líquido e dos balanços de massa e energia. 
A Figura VII.5 apresenta, esquematicamente, o evaporador e seu sistema de coordenadas. 
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Figura VH.S. Esquema do evaporador e suas coordenadas. 
VII.5 apresenta a dístrilmi,;ão 
DDOSBruto 
Isso mostra que a velocidade do escoamento depende, fundamentalmente, da posição em 
que o líquido se encontra no rotor, bem como da sua posição na camada do filme. 
A equação da continuidade para o líquido escoando em um filme muito fino no 
sistema de coordenadas, conforme a Figura VII.5, é dada por (Eq. VII.20): 
éU + 0v +~- vcotç& 0 (VH.20) 
a é); X X 
onde u e v são velocidades nas direções x e y, respectivamente. Geralmente, assume-se 
simetria axial. A Equação VII.20 pode ser obtida de uma figura de forma cilíndrica baseada 
no sistema (z , r), reescrevendo os operadores diferenciais no sistema (x , y), onde 
x=zcosç&+rsenç& e y=zsenç& -rcosç& (Bhandarkar e Ferron, 1988). 
As condições de contorno são: 
l) U = U 0 para x = X 0 (alimentação) 
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A equação de movimento é simplificada assumindo que: 
1) o filme líquido apresentando um desenvolvimento pleno, assume perfil de velocidade 
para estado estacionário em x > x0 ; 
2) os gradientes de pressão do líquido são negligenciáveis; 
3) os efeitos gravitacionais são desprezíveis; 
4) as variações da temperatura, concentração e viscosidade são pequenas através 
(na direção y). 
S(x) 
Jv(x,y)dy 
~(x) =_,o,__ __ 
S(x) 
(VII.23) 
Com certeza, essas considerações também são justificadas pelo fato que o filme 
líquido é muito fino, comparado à dimensão do evaporador (S(x) < < L) (Emslie et ai., 
1958) e, assim, pode-se escrever a equação de momento simplificada (Eq. VII.24): 
com as seguintes condições de contorno: 
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Integrando analiticamente a Equação VH.24, obtém-se a equação de velocidade na 
direção x (Eq. VII.27): 










A velocidade na direção y pode ser determinada através da equação VII.20, 
conhecendo-se a equação VH.27: 
(VII.30) 
A espessura do filme líquido escoando sobre o rotor pode ser determinada usando-
se a equação de balanço de massa e a equação de velocidade VII.29, obtendo-se a seguinte 
expressão final: 
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(VIL31) 
L 
VU.3.1.2. Taxa evaporação na superfície sob vácuo 
A taxa de evaporação na superflcie de um líquido sob condições de alto vácuo é 
dada pela equação de Langmuir (1913): 
(VII.32) 
Esta equação é precisa se o número de moléculas que retomam ao evaporador, 
após as colisões, é negligenciável. Isto é verdade quando a pressão de operação é, 
aproximadamente, 1 o-3 mmHg ou menos, e quando a condensação do destilado é completa 
(condensador de alta eficiência). 
A equação da taxa de evaporação fornece informação a respeito da quantidade 
destilada e composição do vapor, além de permitir a resolução das equações de balanços. 
VH.3.1.3. Perfil de temperatura na camada líquida 
De acordo com a Figura VIL5, a equação de balanço de energia fornece (Eq. 
VII.33): 
uiJT +viJT =a(o2T +!__iJT _cott/J8TJ 
& ry ry" x& x ry) 
(VH.33) 
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com as seguintes condições de contorno: 
I) T=To 
2) T = Tw (temperatura do rotor) 
ou 





+ (S')' p ~-...._.:_ 
onde S' é dado pela equação: 
S'= & 
.1x 









Deve ser observado que o fluxo de calor devido à radiação pode ser desprezado, 
uma vez que a superficie dos óleos usualmente destilados em equipamentos de alto-vácuo 
tem baixa emissividade (aproximadamente 0,5) e, ainda, as temperaturas envolvidas são 
usualmente moderadas (Bhandarkar e Ferron, 1988). 
O perfil de temperatura fornece informações sobre o comportamento térmico nas 
diversas camadas que compõe o filme destilante, bem como os valores da temperatura 
superficial, fundamental para o cálculo da taxa de evaporação e da concentração superficiaL 
192 
de de DDOSBruro 
VII.3.1.4. Perfil de concentração na camada liquida 







C, +-1 __ _,_ 
cy \ xiJx 
c:_ot<jJ a:, J 
i 
X cy) 
com as seguintes condições de contorno: 
= 
2) a:,= o 
ry 
para x = X0 
para y=O 





A Equação VII.39 representa o balanço de massa de uma mistura 
multicomponente, onde a transferência de massa é representada pela difusividade mássica, 
D. 
As equações de perfis de concentração mostram o comportamento das 
composições nas diversas camadas do filme destilante, bem como a concentração 
superficial, permitindo o cálculo da taxa de evaporação. No final do processo de destilação, 
é possível obter a composição média do resíduo através do perfil de concentração. 
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VU.3.1.5. Composição locai do destilado 
Com o conhecimento da composição do destilado é possível calcular a composição 
média da corrente final de destilado (o vapor gerado ao longo de todo evaporador) após 
integração da superfície de evaporação. 
composição local do destilado, Y, pode ser calculada através da Equação VIL43: 
(VIL43) 
n é o de cmnpomml<~s 
VU.3.1.6. Fator de separação local 
Conhecendo-se o fator de separação local é possível saber a eficiência de 
separação no decorrer da destilação em relação aos vários componentes do sistema. 
O fator de separação local, r, pode ser calculado através da Equação VIL44: 
Y, 1- c, 
r .=----' 
(VII.44) 
1- Y, c, 
onde C, representa a concentração em fração molar do componente i na superfície de 
evaporação. 
VH.3.2. Solução numérica do sistema de equações 
As equações VII.33 a VII.42 são transformadas em equações diferenciais e 
resolvidas através de um método de diferenças finitas implícito (Camahan et a!., 1969). 
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Esse método mostrou ser convergente e muito estável para o sistema de equações 
apresentado. 
A espessura do filme foi dividida em 200 intervalos iguais, e o comprimento do 
evapora dor dividido em 100 1gums. 
O sistema de equações resultantes das equações VH.33 a VII.42 é resolvido por 
diferenças finitas da seguinte fonna: para cada de x o valor de y variará de y = O 
(parede do evaporador) até y = S (superficie de evaporação). Dessa fonna, é gerado um 
conjunto de _!!_ + 1 equações independentes. Essas equações apresentam coeficientes que 
Lly 
geram uma matriz tridiagonal, a qual é facilmente resolvida pelo método de eliminação de 
Gauss (Carnahan et 1969). 
VII.3.2.1. Algoritmo 
O sistema de equações representante da modelagem do destilador molecular 
centrífugo pode ser resolvido, simplificadamente, da seguinte fonna: 
1- Resolução da equação VII.32 
2- Resolução da equação VIL31 
3- Resolução das equações VH.27, VII.30 e VH.29 
4- Resolução do sistema de equações em diferenças finitas geradas pelas equações VII.33 a 
VII.38 
5- Resolução do sistema de equações em diferenças finitas geradas pelas equações VII.39 
a VII.42 
6- Incrementar o valor de y em Lly 
7- Retornar ao passo 3 até y = S 
8- Incrementar o valor de x em Llx 
9- Retornar ao passo l até x = L 
10- Fim 
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VU.4. DESENVOLVIMENTO DO PROCESSO DE DESTILAÇÃO MOLECULAR 
VIA SIMULAÇÃO 
Utilizando-se o simulador DISMOL (Batistella, 1996), são possíveis variações de 
composição, temperatura e fluxo de alimentação. 
O destilado de desodorização é composto, como visto, por ácidos graxos, 
tríglicerídeos, diglicerídeos, monoglicerídeos, hidrocarbonetos, terpenóides e outros 
compostos minoritários, além de tocoferóis e fitoesteróis (Mattikow e Periman, 
Os resultados dependem das propriedades destes componentes como: pressão 
vapor, entalpia de vaporização, peso molecular e difusividade mássica, e das propriedades 
da mistura como: densidade, viscosidade, calor específico, condutividade térmica e o livre 
percurso médio. 
simulações foram feitas visando a recuperação de tocoferóis e fitoesteróis a 
partir do DDOS com o intuito de se conhecer o comportamento dos sistemas em estudo e 
para determinar as melhores condições e estratégias operacionais para condução dos 
experimentos. As simulações foram realizadas variando-se as temperaturas de aquecimento 
e as vazões de alimentação conforme as figuras mais a seguir, onde cada equipamento 
operou numa determinada faixa de vazão de alimentação e temperatura. 
Quatro variáveis são fundamentais para o controle do processo da destilação 
molecular. São elas: a taxa e a temperatura de alimentação, a temperatura do evaporador e a 
pressão de processo. Qualquer alteração, ou perturbação, dessas variáveis provoca forte 
influência no resultado da destilação. 
VU.4.1. Dados de entrada para a simulação no simulador DISMOL 
Para o uso do simulador, é necessário conhecer algumas propriedades do sistema, 
algumas especificações do equipamento e as características básicas de processo, conforme 
descrito abaixo. 
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Características do Equipamento 
• Ocorrerá aquecimento no evaporador (S/N); 
• Rotação do rotor, em rpm (Destilador Centrifugo); 
• Abertura angular de meio cone do rotor (Destilador "'"uuuu!S"h 
• Diâmetro do rotor ou evaporador, em em; 
• Distância média entre o evaporador e o condensador, em em; 
" Comprimento do evaporador, em m (Destilador de Filme Descendente). 
VH.4.1.2. Características do Processo 
• Temperatura de Alimentação, em °C; 
" Temperatura Aquecimento, em °C; 
• Taxa de Alimentação, em kg/h. 
• Número de componentes 
VII.4.1.3. Caracterização dos Componentes 
• Composição mássica percentual dos componentes; 
• Densidade do Líquido à temperatura de operação, em g/cm3; 
• Capacidade Calorífica do Líquido à temperatura de operação, em cal/g.K; 
• Condutividade Térmica à temperatura de Operação, em W/mk; 
DOOSBruto 
• Parâmetros de Viscosidade do Líquido, em cP e K, da equação VIS=EXP(A+B/T); 
• Peso molecular dos componentes; 
• Entalpia de Vaporização dos componentes, em cal/ g; 
• Difusividade mássica dos componentes no Líquido, em m%; 
• Livre Percurso Médio dos Componentes, em em; 
• Parâmetros A, B e C de Pressão de Vapor dos Componentes, em mmHg e K, da 
equação de Antoine (log P'a1=A-B/(T+C)). 
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VH.5. CÁLCULOS E ESTIMATIVAS DE PROPRIEDADES FÍSICAS, 
TERMODINÂMICAS E DE TRANSPORTE 
Na Tabela VIL! estão apresentadas as propriedades, tais como pressão crítica (P ,), 
temperatura crítica (T,), volume crítico (V,) e fator acêntrico (ro). Estas propriedades foram 
obtidas a partir da criação dos componentes hipotéticos no Simulador Comercial de 
Processos HYSYS, conforme foi apresentado no Capítulo IV. Estas propriedades são 
importantes na determinação de vários cálculos de outras propriedades do sistema a ser 
estudado, no caso o DDOS bruto, a serem inseridas no Simulador DISMOL. 
Então, a partir deste momento, as novas propriedades necessárias para a completa 
caracterização do sistema em estudo serão calculadas de acordo com as equações a seguir 
(Batistella, 1996). Os valores de cada propriedade necessária serão apresentados mais 
adiante, no item 
Tabela VII.l: Propriedades obtidas através do HYSYS para o sistema DDOS Bruto. 
Componentes Fração P, T, V, ro PM 
Mássica (bar) (K} (cm
3/mol) (g/gmol) 
Ác. Palmítico 0,1271 14,0801 887,34 955,50 0,9744 256,43 
Ác. Esteárico 0,0283 12,2512 935,12 1067,50 0,9678 284,48 
Ác. Linoleico 0,3295 13,1943 950,98 1027,50 0,9656 280,45 
Ác. Oleico 0,1438 12,7097 942,86 1047,50 0,9683 282,47 
Ác. Láurico 0,0221 19,2198 797,43 731,50 0,9047 200,31 
Ác.Araquídico 0,0496 10,7569 985,41 1179,50 0,9290 312,52 
Campestero1 0,0417 9,1661 1128,81 1461,50 0,8130 400,69 
Beta-sitosterol 0,0933 8,6556 1159,21 1517,50 0,7465 414,72 
Estigmasterol 0,0355 8,9267 1162,70 1497,50 0,7850 412,70 
Alfa-tocoferol 0,0114 2,9222 1075,61 5355,74 I ,8001 430,71 
Gama-tocoferol 0,0462 3,3819 1058,62 4624,61 1,7325 416,69 
De1ta-tocoferol 0,0275 3,9136 1041,13 3994,35 1,6621 402,66 
Escaleno 0,0440 6,3845 978,38 2447,09 1,4036 410,70 
VH.5.1. Para a mistura 
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VU.5.1.1. Densidade do Líquido 
A densidade mássica da mistura destilante é utilizada na equação de balanço de 
massa e tem importância para o cálculo dos perfis de velocidade e espessura da camada 
liquida filme destilante. 
Existem várias correlações para estimativas da densidade de líquidos puros: a 
equação de Goyal (Perry e Chilton, 1980) apresenta bons resultados para <0,8; condição, 
normalmente, encontrada na destilação molecular, com erro máximo de 5%: 
P= ~M(0,0662 J 0,091T,. T zo.m 
c c 
(VU.45) 
Optou-se, no entanto, por usar a equação modificada de Rackett (Reid et ai., 
1987), que fornece bons resultados para estimativas de densidades de líquidos puros em seu 
ponto de ebulição, com erro máximo de 5%: 
(VH.46) 
onde: 
ZRA = 0,29056- 0,08775w 
F oi possível relacionar a densidade de um composto puro a qualquer temperatura 
através da equação de Mathías, com erro máximo de 2% (Perry e Chilton, 1980): 
(VH.47) 
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A densidade da mistura pode ser calculada através da seguinte expressão com erro 
máximo de 5% (Reid et a!., 1987): 
(VH.48) 
onde: =peso molecular, em gígmol; 
= pressão crítica, em bar; 
R= constante universal do gás, em bar·cm3/moi·K; 
Te= temperatura crítica, em K; 
líquido em seu de ebulição, em K; 
= temperatura reduzida; 
x, = fração mássíca do componente i; 
p = densidade do líquido, em g/ml; 
Peb = densidade do líquido em seu ponto de ebulição, em glml; 
p, = densidade do componente i, em g/ml; 
Pm =densidade de mistura líquida, em g/ml; 
w = fator acêntrico. 
VII.5.1.2. Capacidade Calorífica 
A capacidade calorífica da mistura destilante é utilizada na equação de balanço de 
energia e tem importância para o cálculo do perfil de temperatura na camada líquida do 
filme destilante. Esta variável informa a quantidade de calor armazenada no filme líquido. 
É sensível às variações de temperatura e depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura 
das moléculas dos compostos envolvidos. 
As capacidades caloríficas de líquidos orgânicos puros, a 20°C, podem ser 
avaliadas através do método de contribuição aditiva de grupos de Chueh-Swanson, o qual 
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apresenta erro médio de 3% e máximo de 5% (Reid et a!., !987). As contribuições dos 
grupos estão apresentadas na Tabela VH.2 e o valor final da capacidade calorífica do 
componente é a soma direta de todas as contribuições de grupos, dada pela equação 
(VH.49). 
(VIL49) 
Tabela VU.2: Contribuições de grupos para capacidade calorífica de líquidos a 20°C pelo 
método de Chueh-Swanson, em J/mol·K (Reid et aL, 1987) 
Grupo !lC0 Grupo 
-CH3 36,8 -0-
-CH2- 30,4 I>C=O 
>CH- 21,0 -CH=O 
>C< 7,36 O=C-OH 
=CH2 21,8 O=C-0-
=CH- 21,3 -CH20H 
=C< 15,9 >CHOH 
=CH 24,7 >COOH 
=C- 24,7 -OH 
>CH- (*) 18,0 -ON02 
=C< ou >C< (*) 12,0 -C! (#) 
>CH- (*) 22,0 -CI (&) 
-CH2- (*) 26,0 -Br 
H-N-H 58,6 -F 
H-N< 43,9 -I 
-N< 31,0 -SH 
=N- (*) 19,0 -S-
-C=N 58,2 
( *) - grupo compondo anel 
(#)-primeiro ou segundo halogênio em um átomo de carbono 
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temperaturas diferentes de 20°C, deve ser utilizada a equação de Watson 
(Perry e Chilton, 1980): 
onde: W = 0,1745-0,0838T, 
Para o cálculo da capacidade calorífica de uma mistura líquida, pode-se usar a 
seguinte expressão (Perry e Chilton, 1980): 
(VH.50) 
O único recurso prático para calcular as capacidades caloríficas de misturas de 
sólidos, líquidos ou de gases - sozinhos ou na combinação, miscível ou imiscível - é medir 
as capacidades caloríficas do componente puro ou da fase através das frações mássica, 
molar ou de volume. Para uma mistura imiscível, esta aproximação é inteiramente 
adequada. Para misturas miscíveis, a exatidão deste cálculo varia de excelente, para gases 
de densidade baixa, a completamente pobre para misturas líquidas com altos calores de 
mistura. Para líquidos, a regra funciona geralmente bem somente para misturas de líquidos 
quimicamente similares e não polares (tais como hidrocarbonetos ou metais líquidos), ou 
para soluções aquosas de não-eletrólitos. Mesmo assim, os valores do Cpm preditos desta 
maneira excedem um pouco os valores experimentais. 
onde: Cp =capacidade calorífica, em J/moi-K; 
Cp, =capacidade calorífica do componente i, em J/moi-K; 
Cpm =capacidade calorífica da mistura, em J/mol·K; 
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T, = temperatura reduzida 
W = fator de expansão da fase líquida 
Xi = fração mássica do componente i 
2 = temperatura 2 (a de operação) 
A condutividade térmica da mistura destilante é utilizada na equação de balanço de 
energia e tem importância para o cálculo do perfil de temperatura na camada líquida do 
Esta variável informa com taxa o é transferido pelo 
HI.Juwcu até a superfície de evaporação. É, ligeiramente, sensível às variações de temperatura 
e depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura das moléculas dos compostos 
envolvidos. 
A condutivídade térmica de um líquido puro pode ser estimada pela expressão de 
Sato (Reid et al., 1987) com erro médio de 20%, conforme descrito a seguir: 
(VII.51) 
A condutividade térmica em uma mistura líquida pode ser calculada através da 
seguinte expressão (Perry e Chilton, 1980), com erros da ordem de 4%: 
(VII. 52) 
onde: M =peso molecular, em g/gmol; 
Tb = temperatura normal de ebulição reduzida ( Tb = Tb /T, ); 
' ' 
= temperatura reduzida; 
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x; = fração mássica do componente i; 
}, = condutividade ténnica, em W/m·K; 
À;= condutivídade ténnica do componente i, em W/m·K; 
íl.m = condutividade ténnica da líquida, em Wlm·K. 
VU.5.1.4. Cálculo da Viscosidade do Destilado da Desodorização do óleo de Soja 
(DDOS) bruto 
O simulador DISMOL necessita dos parâmetros A e B de viscosidade, da equação 
dada por 7J=exp(A+BIT), sendo que a viscosidade é dada em cP e a temperatura é dada em 
Kelvin. Como não foram encontrados dados de viscosidade do DDOS na literatura, foram 
Estes 
dados foram obtidos para óleo de soja com valor de iodo igual a 132,6. Os dados foram 
tratados e, assim, os valores de A e B aparecem no gráfico (Figura VII.6) como Pl e P2, 
respectivamente. 
Data: viscda! 8 
Model: eler11sé-visc 
Chi"2 "'7.12878 
R~2 ~ 0.99884 
P1 -9.56764 ±0.44176 
P2 4019.17521 ±120.9949 
Figura VU.6. Curva de viscosidade para o óleo de soja refinado. 
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VH.5.2. Para os componentes 
VH.5.2.1. Composição mássica percentual de cada componente 
composição mássica 
apresentadas na Tabela VIL!. 
VU.5.2.2. Molecular de 
foi a por 
O peso de cada componente está apresentado na Tabela VII.!. 
VU.5.2.3. Livre Percurso Médio 
DOOSBruro 
(1988) e estão 
taxa de evaporação e tem importância para o cálculo da taxa destilação e da composição 
do destilado. É fortemente influenciado pela temperatura da fase vapor (temperatura da 
superfície de evaporação) e pela pressão do sistema e depende, fundamentalmente, do tipo 
de estrutura dos compostos envolvidos. 
O livre percurso médio é definido como a distância, ou mais precisamente, a 
média das distâncias percorridas por uma molécula entre duas colisões sucessivas com 
moléculas do mesmo tipo ou com moléculas de outro componente. Normalmente, na 
destilação molecular, o valor do livre percurso médio é da ordem de 2 a 5 em para pressões 
de processo de 10-3 mmHg, ou seja, valores próximos à medida da distância entre o 
evaporador e o condensador (exigência para que a destilação ocorra eficientemente) (Holló 
et al., 1971). 
A equação de Clausius (Perry e Chilton, 1980) fornece o valor do livre percurso 
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N = 9,66 x 10 18 p (expressão desenvolvida da equação de estado para gás ideal) 
T 
I 
a=8,09xl0~9 3 (Reidetal., 1987) 
onde, L = livre percurso médio, em em; 
N = número de moléculas por unidade de volume, em moléculas/cm3; 
P = pressão, em mmHg; 
T = temperatura, em K; 
Vc =volume crítico, em cm3 /moi; 
a= da molécula, em em. 
VU.5.2.4. Entalpia de Vaporização 
A entalpia de vaporização é utilizada na equação de balanço de energia e tem 
importância para o cálculo do perfil de temperatura na camada líquida do filme destilante. 
Esta variável informa a quantidade de calor removida pela evaporação. É sensível às 
variações de temperatura e depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura das moléculas 
dos compostos envolvidos. 
A equação de Chen (Reid et aL, 1987) fornece para a estimativa da entalpia de 
vaporização de um líquido puro à temperatura normal de ebulição, com erro médio da 
ordem de 2%, a seguinte expressão: 
m;"P = RTJb,(3,978Tb, -3,958+1,555lnl~J 
1,07 Tb, 
(VIL 54) 
Para entalpia de vaporização em temperaturas diferentes à da normal de ebulição, 
pode~se utilizar a equação de Watson (Perry e Chilton, 1980), com erros da ordem de 2%. 
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(VII. 55) 
onde, Pc =pressão crítica, em 
Tb = temperatura normal de ebulição, em 
T = = temperatura normal de ebulição reduzida; 
b, 
Te = temperatura crítica, em K; 
AH '"P = entalpia de vaporização, em J/mol; 
ebulição, em J/mol. 
VU.5.2.5. Difusividade Mássica 
A difusividade mássica da mistura destilante é utilizada na equação de balanço de 
massa e tem importância para o cálculo do perfil de concentração na camada líquida do 
filme destilante. Esta variável informa com qual taxa os componentes são transferidos pelo 
filme líquido até a superficie de evaporação. É ligeiramente sensível às variações de 
temperatura e depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura das moléculas dos 
compostos envolvidos. 
Uma expressão largamente utilizada para cálculo de difusividade de um composto 
A a baixa concentração num solvente B é a equação de Wilke-Chang (Reid et al., 1987), a 
qual apresenta erro médio de 10%: 
(VII. 56) 
onde, D~8 =coeficiente de difusão do soluto A no solvente B, em cm2/s; 
M 8 =peso molecular do solvente B, em g/mol; 
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T = temperatura, em 
77 8 =viscosidade do solvente B, em cP; 
VbA = volume molar do solvente A na temperatura nonnal de ebulição, cm3 /mo L 
estimativa da difusão de um componente à concentração elevada em uma 
mistura ideal multicomponente pode ser feita através da equação de Perkins-Geankoplis 
(Reid et ai., 1987), com erro médio de 10%: 
n 
Do n0,8 =""X .Dol]0,8 
Am'lm "'-' J A; ; 
(VII.57) 
onde: D~m =coeficiente de difusão de A na mistura, em cm2/s; 
D~1 =coeficiente binário de difusão do soluto A (diluído) no solventej, em cm
2/s; 
x1 =fração molar dej; 
T/m = viscosidade da mistura, em cP; 
TlJ = viscosidade do componente puro, em cP. 
VU.5.2.6. Cálculo da Pressão de Vapor dos Componentes do Destilado da 
Desodorização do óleo de Soja (DDOS) bruto 
Devido ao conhecimento sobre o processo de destilação molecular, sabe-se que a 
pressão de vapor tem um efeito grande na separação dos componentes. É por isso que os 
parâmetros A, B e C da equação de Antoine devem ser muito bem estimados, para uma boa 
representação dos componentes através do DISMOL. Então, foi feita uma revisão 
bibliográfica e foram encontradas estas curvas de pressão de vapor (Figura VII. 7) em 
Erickson et ai. (! 987). As curvas de interesse são as de número 13, 15 e 16, que se referem 
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Figura VH.7. Curvas de pressão de vapor alguns componentes removidos por 
desodorização de óleos vegetais (Erickson et ai., 1987). 
Como o simulador DISMOL necessita dos parâmetros A, B e C da equação de 
pressão de vapor de Antoine, que é dada por log P'a1=A-BI(T+C), com a pressão de vapor 
dada em mmHg e a temperatura dada em Kelvin. Foram levantados os dados para cada 
curva de interesse e, a partir daí, foram feitos os ajustes necessários para encontrar os 
parâmetros A, B e C da equação de Antoine. 
Abaixo, estão apresentadas as curvas dos ácidos palmítico, esteárico e láurico 
(Figuras VII.8, VH.9 e VII. !O), com seus parâmetros A, B e C, denominados Pl, P2 e P3, 
respectivamente. 
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Figura VII.9. Curva de pressão de vapor do ácido esteárico 
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Figura VII. lO. Curva de pressão de vapor do ácido láurico 
As curvas de pressão de vapor dos ácidos graxos, tocoferóis, esteróis foram 
extraídas de Erickson ( 1995) e estão apresentadas na Figura VIL!!. 
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Figura VH.ll. Curvas de Pressão de vapor alguns componentes chaves de óleos vegetais 
(Erickson, 1995). 
Já que o simulador DISMOL necessita dos parâmetros A, B e C da equação de 
pressão de vapor de Antoine, que é dada por log P'"'=A-BI(T+C), sendo que a pressão de 
vapor é dada em mmHg e a temperatura é dada em Kelvin, as curvas foram levantadas 
novamente e tratadas. 
A seguir, estão apresentadas as curvas dos ácidos graxos, tocoferóis e esteróis 
(Figuras VII.l2, VII.l3 e VII.14), com seus parâmetros A, B e C, denominados Pl, P2 e 
P3, respectivamente. 
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Figura VU.l2. Curva de pressão de vapor dos ácidos graxos 
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Figura VU.l3. Curva de pressão de vapor dos esteróis 
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1 Data: tocophcro!I_B Modd: denise,antoine 
' 
1 
Ch'•''l ~ OJl0\!58 
R-'2 ~ 0.99% 
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Figura VU.14. Curva de pressão de vapor dos tocoferóis 
VII.6. DADOS DE ENTRADA PARA A SIMULAÇÃO NO SIMULADOR DISMOL 
VU.6.1. Destilador Molecular Centrífugo 
)> CARACTERÍSTICAS DO EQUIPAMENTO: 
" Rotação de motor= 1350 rpm 
• Abertura angular de meio cone do rotor = 82,5° 
• Diâmetro do roto r = 7,5 em 
• Distância entre o evaporador e o condensador = 2cm 
)> CARACTERÍSTICAS DO PROCESSO 
• Temperatura de alimentação = 60°C 
2 
Processo de DDOSBruto 
'" de aquecimento = 120 a 240°C 
• Taxa de alimentação= 0,2 a 0,4 kg/h 
~ CARACTERÍSTICAS DO SISTEMA: DDOS BRUTO (Augusto, 1988) 
propriedades, aqui apresentadas, foram calculadas de acordo com as equações 
apresentadas no Para facilitar foi feita uma no Excel. Seguem, au<uMJ, 
as infonnações necessárias para a introdução no Simulador DISMOL. 
Número de Componentes= 10 
Composição mássica per·cerltw>l 
Composição mássica percentual do componente 2 = 2,8 (Ácido esteárico) 
Composição mássica percentual do componente 3 = 30,9 (Ácido linoléico) 
Composição mássica percentual do componente 4 = 14,4 (Ácido oléico) 
Composição más si c a percentual do componente 5 = 2,2 (Ácido láurico) 
Composição mássica percentual do componente 6 = 4,9 (Ácido araquídico) 
Composição mássica percentual do componente 7 = 15,2 (Fitoesteróis) 
Composição mássica percentual do componente 8 = 8,5 (Tocoferóis) 
Composição mássica percentual do componente 9 = 4,4 (Escaleno) 
Composição mássica percentual do componente 10 = 4,0 (Diglicerídeo) 
Densidade do líquido à temperatura de operação, em g/cm3 = 0,9880 
Capacidade Calorífica do líquido à temperatura de operação, em cal/g.K = 0,65514 
Condutividade ténníca à temperatura de operação, em W/mK = 0,10767 
Parâmetros de viscosidade do líquido, em cP e K da equação ry=exp (A+B/T) 
Parâmetro = -9,56764 
Parâmetro B =4019,17521 
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Componente 1 =Ácido Palmitico 
Peso Molecular do Componente I, em g/gmol = 256,43 
Entalpia de vaporização do Componente l (cal!g) = 94,7132 
Difusivi(jadle mássica do Componente l no líquido, em m2/seg = 7,38128e-
Livre percurso médio do Componente l, em em= I, 73636 
Parâmetros de pressão de vapor do componente l, em mmHg e K da equação Antoine 
(log P'"'=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A= 7,04118 
Parâmetro B = 1953,33124 
Parâmetro C= -160,43121 
Componente 2 =Ácido esteárico 
Peso Molecular do Componente 2, em g/gmol = 284,48 
Entalpia de vaporização do Componente 2, em cal/g = 91,8330 
Difusividade mássica do Componente 2 no líquido, em m2/seg = 6,64202e-10 
Livre percurso médio do Componente 2, em em= 1,61268 
Parâmetros de pressão de vapor do componente 2, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log pa'=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A= 6,47886 
Parâmetro B = 1567,87934 
Parâmetro C= -217,68829 
Componente 3 =Ácido linoléico 
Peso Molecular do Componente 3, em g/gmol = 280,45 
Entalpia de vaporização do Componente 3, em cal/g = 95,041 O 
Difusividade mássica do Componente 3 no líquido, em m2/seg = 6,89337e-l0 
216 
do Processo de de DDOSBruro 
Livre percurso médio do Componente 3, em em= 1,65427 
Parâmetros de pressão de vapor do componente 3, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log pa'=A-B/(T+C)) 
P~ri\rn,>trn A = 8,33069 
Parâmetro B = 2898,99616 
Parâmetro C= -95,11618 
Componente 4 = Ácido oléico 
Peso Molecular do Componente 4, em g/gmol = 282,47 
Entalpm de vaporização do Componente em cal/g = 93,4994 
Difusividade mássica do Componente 4 no líquido, em m2/seg = 6,7707le-10 
Livre percurso médio do Componente 4, em em= l ,633!4 
Parâmetros de pressão de vapor do componente 4, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log pa'=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A = 8,33069 
Parâmetro B = 2898,99616 
Parâmetro C= -95,11618 
Componente 5 =Ácido Láurico 
Peso Molecular do Componente 5, em g/gmol = 200,3! 
Entalpia de vaporização do Componente 5, em cal/g = 98,1108 
Difusividade mássica do Componente 5 no líquido, em m2/seg = 8,92578e-10 
Livre percurso médio do Componente 5, em em= 2,07484 
Parâmetros de pressão de vapor do componente 5, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log P'"'=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A = 6,95583 
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Parâmetro B = 1696,76853 
Parâmetro C= -161,39388 
Componente 6 =Ácido Ar·&u:juídlico 
Molecular do Componente 6, em g/gmol = 3!2,52 
Ení:alpia de vaporização do Componente 6, em cal/g = 87,7947 
Difusividade mássica do Componente 6 no líquido, em m2/seg = 5,9138 10 
Livre percurso médio do Componente 6, em em= 1,50890 
Parâmetros de pressão de vapor do componente 6, em mmHg e K da equação de Antoine 
P'"'=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A= 8,33069 
Parâmetro B = 2898,99616 
Parâmetro C= -95,11618 
Componente 7 = Fitoesteróis 
Peso Molecular do Componente 7, em g/gmol = 410,87 
Entalpia de vaporização do Componente 7, em cal/g = 74,2932 
Difusividade mássica do Componente 7 no líquido, em m2/seg = 4,6339e-l0 
Livre percurso médio do Componente 7, em em= 1,2902 
Parâmetros de pressão de vapor do componente 7, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log P'"'=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A= 6,16025 
Parâmetro B = 1751,39785 
Parâmetro C= -229,82896 
2!8 
do Processo de 
Componente 8 = Tocoferóis 
Peso Molecular do Componente 8, em g/gmol = 414,04 
Entalpia de vaporização do Componente 8, em cal/g = 116,56 
de 
Difusivídade mássica do Componente 8 no líquido, em m2/seg = 4,4767e-10 
Livre percurso médio do Componente 8, em em = 0,6087 
DOOSBrnlD 
Parâmetros pressão de vapor do componente 8, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log pa1=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A = 6,22994 
Parâmetro B = 1763,80171 
Parâmetro C= -223,28763 
Componente 9 =Escaleno 
Peso Molecular do Componente 9, em g/gmol = 410,70 
Entalpia de vaporização do Componente 9, em cal/g = 86,8531 
Difusividade mássica do Componente 9 no líquido, em m2/seg = 5,53325e-10 
Livre percurso médio do Componente 9, em em= 0,927598 
Parâmetros de pressão de vapor do componente 9, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log P'"1=A-B/(T+C)) 
Parâmetro A = 5 
Parâmetro B = 1600 
Parâmetro C= -150 
Componente 10 = Diglicerídeo 
Peso Molecular do Componente 10, em g/gmol = 600 
Entalpia de vaporização do Componente 10, em cal/g = 90 
Difusivídade mássíca do Componente lO no líquido, em m2/seg = l e-8 
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percurso médio do Componente 10, em em= 1 
Parâmetros de pressão de vapor do componente lO, em mmHg e K da equação de Antoine 
(log P'"'=A-BI(T+C)) 
Parâmetro A = 22,05 
Parâmetro B = 18940 
Parâmetro C = 230 
VU.6.2- Destilador Molecular de Filme Descendente 
? CARACTERÍSTICAS DO EQUIPAMENTO: 
e Diâmetro do evaporador = lO em; 
" Comprimento do evaporador = 0,25 m 
• Agitação plena (sem gradientes de temperatura e concentração). 
? CARACTERÍSTICAS DO PROCESSO 
• Temperatura de alimentação = 60°C 
• Temperatura de aquecimento= 120 a 180°C 
" Taxa de alimentação= 0,5 a l ,O kglh 
? CARACTERÍSTICAS DO SISTEMA: DDOS BRUTO (Augusto, 1988) 
As propriedades utilizadas aqui foram as mesmas apresentadas anteriormente no 
item VH.6.l. 
Com todas as propriedades necessárias identificadas e calculadas, para a 
introdução destas no Simulador DISMOL, foram, então, realizadas as simulações. 
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VU.7. RESULTADOS DO ESTUDO RECUPERAÇÃO DE TOCOFERÓIS E DE 
FITOESTERÓIS A PARTIR DO DDOS BRUTO (Moraes et ai., 2004) 
A seguir, serão apresentados os estudos feitos, através de simulações, com os 
destiladores moleculares, o 
tocoferóis e fitoesteróis a 
filme descendente e o centrífugo, para a recuperação de 
do DDOS bruto. intuito foi de se conhecer o 
comportamento do sistema em estudo e para determinar as melhores condições e estratégias 
operacionais para condução dos experimentos. As simulações lVldlll realizadas variando-se 
as temperaturas de aquecimento e as vazões de alimentação, conforme serão apresentadas 
nas figuras, onde cada equipamento opera numa determinada faixa de vazão de alimentação 
e temperatura. 
Com todas as propriedades necessárias, já identificadas e calculadas para serem 
VII.7.1. Destilador Molecular de Filme Descendente 
Nas Figuras VII.l5 a VII.20 estão apresentadas as curvas da quantidade 
recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua quantidade na corrente de 
alimentação (%) versus a temperatura (0 C), para vazões variando de 0,5 a I ,O kg/h, obtidas 
pelo simulador DISMOL, para o destilador molecular de filme descendente. Apesar de 
serem 1 O componentes, nos gráficos aparecem apenas oito, sendo que as curvas dos ácidos 
esteárico e linoléico encontram-se atrás das curvas dos ácidos araquídico e oléico, 
respectivamente (que estão bem juntas). A análise será feita visando a concentração de 
tocoferóis, que é o objetivo deste trabalho. 
Na Figura VH.!5, observa-se que, para uma vazão de 0,5 kg/h e uma temperatura 
de 170°C, os tocoferóis são totalmente recuperados na fase vapor, juntamente com os 
ácidos graxos. Se for aumentado mais l0°C, a uma temperatura de 180°C, uma parte dos 
fitoesteróis (que se encontram na fase líquida) começaria a ser extraída na fase vapor, o que 
não é interessante. O que se pensou em fazer, já que se trata de um sistema não tratado 
(DDOS bruto) seria fazer algumas destilações em temperaturas mais brandas (125°C) para 
concentrar os ácidos graxos, primeiramente, e só depois concentrar os tocoferóis. Este 
equipamento trabalha com temperaturas menores (até l80°C), quando comparado com o 
destilador centrífugo, já que seu tempo de residência é maior. 
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Figura VU.15. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua 
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Figura VII.16. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua 
quantidade na corrente de alimentação versus a temperatura, para uma vazão de 0,6 kglh. 
222 
Capítulo VIl- Avaliação do Processo de Destilação Molecular para a Recuperação de Tocoferóis, a partir do DOOS Bruro 
Observa-se, também, que à medida que a vazão aumenta (Figuras VILl5 a 
VII.20), uma menor quantidade de fitoesteróis vai sendo recuperada na fase vapor, a uma 
temperatura de 180°C, ficando, assim, todo concentrado na fase líquida. 
O escaleno e o diglicerídeo encontram-se juntamente com os tocoferóis. 
O interessante é que será possível recuperar os fitoesteróis, também produto 
alto valor agregado. 
também, possível observar que quanto a vazão, maior tem que ser a 
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Figura VH.17. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua 
quantidade na corrente de alimentação versus a temperatura, para uma vazão de O, 7 kg/h. 
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Figura VU,18. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua 
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Figura VU.l9. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua 
quantidade na corrente de alimentação versus a temperatura, para uma vazão de 0,9 kglh. 
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Figura VH.20. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua 
quantidade na corrente de alimentação versus a temperatura, para uma vazão de I ,O kglh. 
VII.7.1.1. Estudo da Concentração de tocoferóis durante o percurso sobre o 
evaporado r- Destilador Molecular de Filme Descendente 
Para mostrar quão sensível é o processo de destilação molecular, foi feita uma 
pequena avaliação da influência das variáveis do processo. Assim, foi realizado um estudo, 
via simulação, da concentração de tocoferóis durante o percurso sobre o evaporador, para o 
destilador molecular de filme descendente. 
Nas Figuras VII.21 a VII.26 foram apresentadas as curvas de concentração de 
tocoferóis no resíduo (% mássica) versus a porcentagem percorrida no evaporador, para as 
vazões de 0,5 a I ,O kg/h, para o destilador molecular de filme descendente. A concentração 
inicial de tocoferóis é de 8,50 % mássica. 
Para uma vazão de 0,5 kg/h (Figura VH.21 ), observa-se que, ao final da destilação, 
a concentração de tocoferóis no resíduo será maior, quando obtido a uma temperatura de 
150°C (em tomo de 15 % mássica). Já, a uma temperatura de !60°C, faltando 20% para o 
término da destilação, a concentração de tocoferóis alcança um máximo, mas ao final de 
percorrer o evaporador essa concentração diminui, pois os tocoferóis já estarão sendo 
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extraídos no destilado (fase vapor). Assim, muitas vezes, pequenas variações em níveis de 
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Figura VII.21. Concentração de tocoferóis no resíduo versus a porcentagem percorrida no 
evaporador, para uma vazão de 0,5 kg/h. 
Nota-se, também, que à medida que vai se aumentando a vazão, a uma mesma 
temperatura (l60°C), a concentração aumenta até atingir o dobro da concentração (no caso, 
vazão de 0,6 kg/h) e depois volta a cair, necessitando de um aumento da temperatura para 
concentrar mais um pouco (vazão de 1,0 kg/h e 170°C). Como os componentes mais 
voláteis vão sendo eliminados da fase líquida, isto implica que o tempo de residência desta 
corrente vai aumentando, fazendo com que os componentes um pouco menos voláteis, 
como os tocoferóis, comecem a ser eliminados, significativamente, pelo maior tempo de 
residência. A taxa de evaporação, Ea, é dada em massa!( área .tempo) (Ea= [kg/m2.s]). Com 
o aumento do tempo, a massa evaporada tende a aumentar: é o que acontece com os 
tocoferóis, os quais vão perdendo massa e, portanto, concentração. 
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Figura VU.12. Concentração de tocoferóis no resíduo versus a porcentagem percorrida no 
evaporador, para uma vazão de 0,6 kg/h. 
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Figura VH.23. Concentração de tocoferóis no resíduo versus a porcentagem percorrida no 
evaporador, para uma vazão de 0,7 kg/h. 
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Concentração de tocoferóis no resíduo versus a porcentagem percorrida no 
evaporador, para uma vazão de O, 7 kg/h. 
Para todas as vazões, a 180°C, praticamente, todo tocoferol encontra-se no 
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Figura VH.25. Concentração de tocoferóis no resíduo versus a porcentagem percorrida no 
evaporador, para uma vazão de 0,9 kg/h. 
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Figura VU.26, Concentração de tocoferóis no resíduo versus a porcentagem percorrida no 
evaporador, para uma vazão de 0,9 kg/h. 
Com este estudo, é possível observar até que temperatura pode-se trabalhar para 
que se extraiam todos os ácidos graxos e depois recuperar, no destilado (fase vapor), os 
tocoferóis e, no resíduo (fase líquida), os fitoesteróis. 
VII.7.2, Destilador Molecular Centrífugo 
Nas Figuras VII.27 a VII.29, estão apresentadas as curvas da quantidade 
recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua quantidade na corrente de 
alimentação (%) versus a temperatura (0 C), para vazões variando de 0,2 a 0,4, obtidas pelo 
simulador DISMOL para o destilador molecular centrífugo. Da mesma forma que no 
destilador molecular de filme descendente, as curvas dos ácidos esteárico e linoléico 
encontram-se atrás das curvas dos ácidos araquídico e oléico, respectivamente (que estão 
bem juntas). 
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Figura VU.27. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relação à sua 
quantidade na corrente de alimentação versus a temperatura, para uma vazão de 0,2 kglh, 
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Figura VII.28. Quantidade recuperada do componente nas fases líquida ou vapor, em relação à 
sua quantidade na corrente de alimentação versus a temperatura, para uma vazão de 0,3kglh, 
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Como pode ser observado, no destilador molecular centrífugo, trabalha-se com 
temperaturas maiores (até 240°C), já que o tempo de residência é menor neste destilador. 
Mas a vazão, entretanto, é menor devido ao design do próprio equipamento. 
Para uma vazão de 0,2 kg/h (Figura VH.27), pode ser observado a uma 
temperatura de 240°C, praticamente todos os componentes tendem a ser recuperados no 
destilado. Essa tendência 
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Figura VU.29. Quantidade recuperada do componente nas fases líquida ou vapor, em relação à 
sua quantidade na corrente de alimentação versus a temperatura, para uma vazão de 0,4kglh. 
Para as vazões de 0,2, 0,3 e 0,4 kg/h (Figuras VII.27, VH.28 e VII.29), as 
temperaturas em que todo tocoferol é recuperado no destilado e o fitoesterol é recuperado 
no resíduo são 21 O, 220 e 230°C, respectivamente. 
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VIU!. RECUPERAÇÃO DE TOCOFERÓIS A PARTIR DO DDOS ESTERIFICADO 
(Batistella et ai., 2002a) 
Foi feito um estudo para observar a tendência na concentração de tocoferóis a 
De:stil:1do de Desodorização de Óleo de Soja (DDOS), 
FoTmn feitas simulações para a recuperação de tocoferóis 
de determinar as melhores condições experimentais, DDOS, a 
a partir do 
O destilado de desodorização é composto, basicamente, de ácidos graxos, 
tríglicerídeos, diglicerídeos, monoglicerídeos, hidrocarbonetos, terpenóides e outros 
compostos minoritários, além de tocoferóis e fitoesteróis (Mattikow e Periman, 1955), 
O DDOS utilizado diretamente no destilador, na maioria das vezes, não permite 
obter um produto com elevado teor tocoferóis, e, portanto, exige um pré-tratamento 
transfonnar os componentes mais pesados em componentes de molecular menor, 
Diversos métodos para a recuperação de tocoferóis de óleos vegetais têm sido 
estudados, 
Smith (1967) mostrou que os DDO vegetais podem ser saponificados e acidulados 
para converter os glicerídeos e outros ésteres em ácidos graxos livres e álcoois livres, Os 
ácidos graxos livres são esterificados com um álcool monohídrico de baixo peso molecular 
em presença de um catalisador ácido, Os fitoesteróis são precipitados e cristalizados pela 
adição de água à mistura, e os tocoferóis são removidos dos ésteres de ácidos graxos por 
destilação molecular. 
Para o proposto trabalho foi considerada esta rota de processo, A conversão de 
ácidos graxos em és teres etílicos foi considerada sendo de 95%, 
O simulador utilizado é o DISMOL (Batistella, 1996), porém, foi introduzido o 
conceito da modelagem matemática da fase vapor (Batistella et aL, 2000), já que a equação 
de Langmuir não representa muito bem a fase vapor. 
Para fazer a simulação, foi considerada a rota de processo proposta por Smith 
(1967), A conversão de ácidos graxos em ésteres etílicos foi considerada sendo de 95%, 
Então, esta mistura contendo ésteres etílicos, ácidos graxos não convertidos, 
glicerídeos, e outros compostos minoritários presentes no DDOS foi considerada para a 
simulação dos destiladores moleculares de filme descendente e centrífugo, Assim, foram 
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feitas simulações onde, para cada temperatura, vanou-se a vazão. Para o destilador 
molecular de Filme Descendente, as simulações foram realizadas a diferentes temperaturas 
de operação (de 150°C a l70°C) e taxa de alimentação de 0,3 a 3,0 kglh. Para o destilador 
molecular centrífugo foram consideradas as temperaturas de operação de 180°C a 220°C e 
taxa de alimentação de 0,3 a 5,0 kg/h. Os resultados das simulações estão mostrados nas 
Figuras VH.30 e VII.31. Foram geradas duas correntes: a concentrada, rica em tocoferóis e 
em componentes mais pesados, e a corrente destilada, rica em componentes mais voláteis 
porém, pobre em tocoferóis. Os resultados apresentados se referem à corrente concentrada. 
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Figura VU.30. Concentração de tocoferóis no destilador de filme descendente. 
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Taxa de Alimentação, kg/h 
Concentração de tocoferóis no destilador centrífugo 
A Figura VJL30 mostra resultados de simulações para um destilador molecular de 
filme descendente em diferentes temperaturas de operação e taxas de alimentação. É 
possível observar que, para uma mesma temperatura, reduzindo a taxa de alimentação 
pode-se conseguir um aumento na concentração de tocoferóis. Este comportamento se 
repete para todas as temperaturas estudadas também. Porém, para uma taxa de alimentação 
fixa, um aumento da temperatura operacional corresponderá a um aumento de concentração 
de tocoferóis. Pode ser verificado, também, que a concentração de tocoferóis converge para 
um valor máximo, na !'aixa de 39%, nos casos apresentados. 
A Figura VlUl mostra os resultados de simulações para um destilador molecular 
centrífugo. Os resu!udos mostram os mesmos comportamentos citados na simulação do 
destilador de filme descendente. Já, neste equipamento, a concentração converge para 
valores em torno de 41%, uma vez que a temperatura operacional é maior. O uso de 
temperaturas, comparativamente, maiores no destilador centrífugo se deve ao fato dele 
apresentar tempo de residência menor que do destilador de filme descendente, como pode 
ser observado nas Figuras VII.32 e VU.33. 
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Figura VU.32. Tempo de residência vs taxa de alimentação no destilador centrifugo 
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Figura VU.33. Tempo de residência vs taxa de alimentação no destilador de filme descendente 
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Para fluxos reduzidos, os tempos de residência são muito altos, principalmente 
para o destilador molecular de filme descendente. O tempo de residência para o destilador 
centrífugo alcança 3,5 segundos, como pode ser observado na Figura VII.32, enquanto que 
para o destilador de filme descendente, o tempo de residência fica em tomo de 370 
segundos (Figura VII.33). 
Sabe-se que há componentes que são degradados a altas temperaturas ou quando 
expostos por um tempo longo. Então, o uso do destilador centrífugo é mais aconselhável, 
quando se têm produtos que se degradam com um longo tempo de exposição. o uso do 
destilador de filme descendente é mais aconselhável, quando se têm produtos que são mais 
sensíveis às altas temperaturas. 
Nas Figuras VII.34 e VII.35 estão apresentados os perfis do tempo de residência 
versus a concentração de tocoferóis, para ambos os equipamentos. A concentração é mais 
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Figura VII.34. Tempo de residência vs. concentração no destilador de filme descendente 
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Figura VU.35. Tempo de residência vs. Concentração no destilador centrífugo 
As Figuras VII.36 e VII.3 7 apresentam a concentração de tocoferóis sobre toda a 
superfície de evaporação. 
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Figura VH.36. Concentração de tocoferóis no evaporador do filme descendente 
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Figura VH.37. Concentração de tocoferóis no evaporador do centrífugo 
Portanto, foi possível obter concentrados de tocoferol com teor de 40 % a partir de 
um DDOS com 8% de tocoferol, ou seja, conseguiu-se concentrar 5 vezes o material 
inicial. 
VII.9. CONCLUSÃO 
Os resultados obtidos para cada destilador refletem a possibilidade da recuperação 
de tocoferóis e fitoesteróis a partir da matéria-prima bruta, no caso o DDOS bruto. Isto 
justifica o objetivo deste trabalho, que é a não descaracterização corno produto natural, já 
que a matéria prima não necessita de nenhum pré-tratamento para poder ser introduzida nos 
destiladores moleculares. Entretanto, como os tocoferóis destilam em condições similares 
às dos ácidos graxos, a recuperação dos tocoferóis em um único estágio de destilação não 
será possível, conforme mostrado neste capítulo. Com certeza, o processo irá requerer mais 
de um estágio de destilação e operação em mais de urna temperatura para obter o produto 
desejado. Por exemplo, primeiramente se destilam os ácidos graxos a uma temperatura 
baixa e, então, os tocoferóis são destilados em urna temperatura maior. 
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Em sistemas onde se deve separar componentes que apresentam características 
semelhantes, principalmente em termos de peso molecular e pressão de vapor, como é o 
caso, o destilador molecular de filme descendente apresenta melhor desempenho. 
importante, também, do Projeto de Pesquisa "Estudos e 
Experimentos de Processos para a Concentração de Tocoferóis e Fitoesteróis a partir de 
Fontes Naturais por meio da Destilação Molecular" (Projeto FAPESP n° 00/11507-9), 
coordenado orientadora deste trabalho, po1s foi possível acompanhar, 
experimentalmente, as sugestões eram tiradas a partir do estudo feito, via simulação. 
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CAPÍTULO VIII 
AVALIAÇÃO ECONÔMICA DOS PROCESSOS DE 
EXTRAÇÃO SUPERCRÍTICAE DESTILAÇÃO 
MOLECULARPARAARECUPERAÇÃO DE TOCOFERÓIS 
VHI.l. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, realiza-se a avaliação econômica dos processos de Extração 
Supercrítica e Destilação Molecular para a concentração da Vitamina E (tocoferóis) 
presente no destilado da desodorização do óleo de soja. Nesse estudo, serão levados em 
consideração gastos com aquisição de equipamentos, com utilidades e a qualidade 
pretendida do produto final (produtividade e pureza). 
Considerando-se que todo o cultivo de soja fosse empregado na produção do óleo, 
sendo que o óleo representa de 18% a 22% da massa do grão e com uma produção anual de 
51 milhões de toneladas, tem-se cerca de 10,2 milhões de toneladas de óleo de soja bruto. 
Sendo que, segundo Araújo et al. (1996), 0,1% do total do óleo bruto produzido (10,2 mil 
toneladas) é um subproduto, conhecido como o Destilado da Desodorização do Óleo de 
Soja (DDOS) ou "borra" de soja. Sabendo-se que existem cerca de li a 13% de tocoferóis 
no DDOS, então, seria possível produzir 1224 toneladas de tocoferóis por ano. No entanto, 
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essa matéria-prima, rica em compostos de alto valor agregado, é usada em rações animais e 
vendidas para o exterior. Cabe aqui, então, o nosso estudo para o aproveitamento deste 
subproduto na recuperação de Vitamina E (tocoferóis), fazendo uso de dois processos de 
separação : a Destilação Molecular e a Extração Supercrítica. 
vm.2. PROCESSO DE DESTILAÇÃO MOLECULAR 
Para o estudo do processo de destilação molecular na recuperação de tocoferóis e 
fitoesteróis, a partir do DDOS, será usado o destilador molecular de filme descendente, 
devido às suas vantagens, como apresentadas no Capítulo VII. 
A seguir, foram levantadas informações gerais sobre uma determinada instalação 
industrial para a obtenção dos tocoferóis e dos fitoesteróis. Naturalmente, os dados obtidos 
não foram completamente otimizados, já que isto deve ser feito em nível produtivo, 
considerando-se a qualidade pretendida do produto final, bem como em relação aos 
equipamentos adquiridos. Pretendeu-se, apenas, dar uma ordem de grandeza desta 
instalação, uma visão geral. 
O scale-up do processo de destilação molecular, em nível industrial, está em 
função da disponibilidade para investimento em destiladores moleculares, da produção 
desejada e, também, do grau de concentração desejável. Para isto, foi considerado o estudo 
experimental, realizado pelo grupo de pesquisa na área de Destilação Molecular do 
Laboratório de Desenvolvimento de Processos de Separação (LDPS/FEQIUNICAMP) 
desenvolvido através do Projeto FAPESP n° 00/11507-9. Considerou-se que se deseja obter 
tocoferóis em níveis de concentração de 30% (sem separação dos fitoesteróis) e se pretende 
ter um equipamento de destilação molecular para cada redestilação. Como foi abordado no 
estudo experimental, serão necessários 04 destiladores moleculares operando em série (03 
para remoção dos ácidos graxos e voláteis e O I para destilação dos tocoferóis/fitoesteróis ). 
A alimentação será de I 00 kg/h e a produção será de 25,5 kg/h de tocoferóis a 30% no 
último estágio, partindo-se de DDOS com 8,5% de tocoferóis e uma recuperação total de 
90% (7,65 kg/h de tocoferóis). Considerando-se as informações de rendimento e 
produtividade obtidos no trabalho experimental, tem-se: 
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Fração separada em cada etapa: 
1" Destilação: Destila 47% (47 kg/h de ácidos graxos e voláteis) I Resíduo 53% 
(53 kglh de tocoferóis e fitoesteróis) 
2" Destilação: Destila 32% (17 kglh de ácidos graxos e voláteis) I Resíduo 68% 
(36 kglh de tocoferóís e !ltoesteróis) 
3" Destilação: Destila 16% ( 6 kg/h de ácidos graxos e voláteis) I Resíduo 84% 
(30 kglh de tocoferóis e fítoesteróís) 
Destilação: Destila 85% (25,5 kglh de tocoferóis e fítoesteróis) I Resíduo 15% 
( 4,5 kg/h de fítoesteróis) 
O l 0 , 2° e 3° destiladores operam a l25°C e o 4° destilador opera a 185°C. 
Utilidades 
As principais utilidades são: 
I) água de resfriamento do condensador e das bombas difusoras; 
2) fluido térmico para os evaporadores; 
3) fluido de refrigeração dos trapps e 
4) energia elétrica aos motores. 
Custo fixo: Investimento aproximado considerando-se 04 destiladores moleculares 
operando em série 
Agora, considerando-se as frações que são separadas em cada estágio de destilação 
molecular descrito acima, pode-se determinar a alimentação de todos os equipamentos, 
onde a corrente de resíduo de um destilador é a alimentação do próximo destilador (Tabela 
VIII. I). 
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Tabela : Custos Fixos: equipamentos 
Capacidade Número de Custo Total 
(kg/h) Unidades (US$) 
1 o Destilador 100 l 400.000,00 
2° Destilador 53 l 180.000,00 
3° Destilador 36 1 180.000,00 
40 l l 
Total 219 
Custos Variáveis 
Os custos variáveis são compostos da matéria-prima principal (o DDOS), água de 
resfriamento do condensador e das bombas difusoras, fluido térmico para os evaporadores, 
o fluido de refrigeração dos lrapps e a energia necessária à execução do projeto (Tabela 
VHL2). 
O destilado da desodorização do óleo de soja (DDOS) apresenta um preço de 
US$2.400,00/ton, fomecido pela CEVAL (1996). 
O custo da energia elétrica foi obtido pela ABRACE (Associação Brasileira dos 
Consumidores de Energia). As concessionárias brasileiras praticam um preço médio para 
consumidores industriais que oscila entre US$30-50 por MW. O valor mais alto 
corresponde ao preço médio pago pelos clientes industriais que possuem um consumo 
constante de energia durante o dia, incluindo o horário de pico. Para a análise do processo 
em questão, o valor do custo unitário foi admitido US$ 30/MW (Mendes, 2002). 
O consumo de utilidades no processo de destilação molecular (energia elétrica, 
inclusive para os sistemas térmicos) representa aproximadamente 0,4 kW-h/kg de produto 
alimentado em cada destilador, ou seja: 88 KW-h para os 04 destiladores. Se a 
produtividade é de 30 kg/h de produto (tocoferóis, fitoesteróis e escaleno), o gasto da 
energia elétrica por kg destes materiais é de 3 kW/kg de produto. 
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Produção Anual aproximada 
Apresentação dos Custos Variáveis 






Foi considerado um processo contínuo, sendo que o que saía de um destilador, 
entrava no outro destilador. Foi considerado turno de 24 horas, 06 dias por semana e 12 
meses. 
Então: 
!00 kg/h (matéria-prima) x 24h=2400 kg/dia x 22 dias=52.800 kg/mês x 12 
meses= 633.600 kg/ano. 
Se 100 kg/h de matéria-prima produz, aproximadamente, 30 kg/h de tocoferóis, 
fitoesteróis e escaleno, 633.600 kg/ano produzirá 190.080 kg/ano de tocoferóis, fitoesteróis 
e escaleno. 
Faturamento da Planta de Destilação Molecular 
O faturamento da planta pode ser proveniente da comercialização do tocoferol 
concentrado, dos esteróis e dos ácidos graxos extraídos, visto que esses materiais são 
utilizados como matérias-primas para indústrias de alimentos, farmacêutica e de 
cosméticos. 
A produção de tocoferóis, esteróis e ácidos graxos foi calculada tomando, como 
base, a quantidade presente de cada um no destilado da desodorização do óleo de soja 
(Augusto, 1988). Por exemplo, os tocoferóis representam 8,50%, os ácidos graxos 
representam 70% e os esteróis 17,1%. O escaleno (4,4%), apesar de toda a sua importância, 
foi considerado como tendo o mesmo valor dos esteróis, devido ao fato de não apresentar 
preços cadastrados no banco de dados de comércio exterior, denominado Aliceweb 
(http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br). 
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Os custos anuais (US$/ton) dos principais compostos do destilado da 
desodorização, incluindo os tocoferóis, os ácidos graxos (ácido linoléico) e os esteróis 
foram obtidos a partir das importações feitas de 1996 a 2003 
(http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br - Apêndice C) e estão 
apresentados a seguir (Tabela 
Tabela VUI.3: Faturamento da Planta considerando a contribuição dos tocoferóis, esteróis, 


















ahttp://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br (Apêndice C). 
b Mendes (2002). 
De acordo com as tabelas VIII.!, VIII.2 e VIII.3, pôde ser observado que os 
investimentos, apesar de elevados, terão uma produção anual aproximada de 190.080kg/ano 
(US$ 4.728.700,64/ano). 
Vale ressaltar, que através deste estudo, com uma alimentação de 100 kglh de 
DDOS, a produção foi de 25,5 kg/h de tocoferóis a 30% no último estágio, partindo-se de 
DDOS com 8,5% de tocoferóis e uma recuperação total de 90% (7,65 kglh de tocoferóis). 
O estudo de scale-up para o destilador centrífugo não foi realizado por ele não ter 
apresentado resultados tão satisfatórios para o processo em estudo, conforme comentado 
anteriormente. 
VIII3. PROCESSO DE EXTRAÇÃO SUPERCRÍTICA 
Na literatura, são raras as informações publicadas sobre as implementações 
realizadas no processo de extração com fluido supercrítico em escala industrial. Isto se deve 
às dificuldades encontradas no que diz respeito à estimativa dos custos e aos fenômenos 
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corno a transferência de massa e o equilíbrio. maioria dos trabalhos encontrada na 
literatura relaciona apenas a quantidade de energia gasta durante os processos de extração 
de produtos naturais a partir de matrizes sólidas usando fluído supercrítico. 
Mendes (2002) em sua tese de doutorado, uma avaliação do 
processo de concentração da Vitamina E usando C02 como fluido supercrítico. Neste 
estudo, foi feito um levantamento da literatura sobre este assunto, onde foram citados 
alguns trabalhos, confonne se seguem abaixo: 
Sestí-Osséo e Reverchon (1994, 1997) estudaram o custo de três diferentes plantas 
de extração do óleo de soja usando C02 supercrítíco. Os resultados foram apresentados em 
tennos de energia gasta. Dentre os trabalhos que se destacam estão os de Sievers ( 1996, 
l 998) e de Sievers e Eggers ( 1996), que comparam os custos de energia do processo 
com o pnJcc:sso convencional. Aplicando-se o rec;icllo 
reaproveitando a energia do processo, e fazendo uso da integração energética, provou-se 
que o gasto de energia do processo supercrítico é menor que o convencional (Mendes et al., 
1999b). 
Clavier et al. ( 1996) propõem uma planta industrial em batelada para a extração de 
óleos de matrizes sólidas. Foram consideradas duas plantas com capacidade de 7000 e 
10700 kg extrato/ano, respectivamente. A primeira planta trabalha 5200 horas/ano com um 
consumo de dióxido de carbono de 50 ton/ano e a outra 8000 horas/ano com 75 ton/ano de 
consumo de C02 . A quantidade baixa de consumo de C02 deve-se à pequena quantidade 
de matéria-prima processada, 3 7, I kg/h. O custo anual para o primeiro processo foi 
estimado em 5 milhões de francos franceses e o custo para o outro de 6,6 milhões. Esse é 
um dos poucos trabalhos que relacionam a importância da estimativa dos custos na análise 
de um processo de extração com fluido supercrítico. 
A grande parte dos trabalhos que se preocupa com a estimativa dos custos refere-
se à extração de produtos naturais a partir de matrizes sólidas. Diante disso, vários aspectos 
são levados em consideração, como a separação do soluto e, conseqüente, reciclo do 
solvente, já que o requerimento de energia é baseado em como o produto é recuperado do 
solvente, por redução da pressão ou por mudança na temperatura, o tamanho do extrator e 
do separador e, também, dos compressores e trocadores de calor necessários no processo de 
recompressão (Mendes, 2002). 
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Conforme foi abordado no estudo de simulação apresentado no Capítulo V, o 
processo de extração supercrítica para a recuperação de tocoferóis a partir do Destilado da 
desodorização do óleo de soja (DDOS) fez uso dos seguintes equipamentos: 02 extratores 
supercríticos, 02 separadores, 02 compressores e 02 trocadores de calor. 
alimentação foi de I 00 kg!h e a produção foi de 11,4990 kglh de tocoferóis a 
73,96% e 14,7098 kglh de fitoesteróis a 76,33% no último estágio, partindo-se de DDOS 
com 8,51% em tocoferóis e com urna recuperação total de 99,94% (8,5052 kglh de 
tocoferóis). Considerando-se a corrente de fitoesteróis, partindo-se de DDOS com 17,05% 
em fitoesteróís, tem-se uma recuperação total de 65,85% (11,2277 kglh de fitoesteróis). 
Considerando-se as informações de rendimento e produtividade obtidos no trabalho de 
simulação, tem-se: 
Fração separada em cada etapa: 
1" Extração: No Extrato l há 69,6642 kg/h de ácidos graxos, 1,7749 kg/h de 
esteróis, 0,0003 kglh de tocoferóis 1,7751 kg!h de escaleno e 
799,7757 kg/h de C02• í No Rafinado 1 há 0,3758 kglh de ácidos 
graxos, 15,2751 kglh de esteróis, 8,5097 kglh de tocoferóis, 2,6249 
kglh de escaleno e 0,2243 kg/h de COz. 
2" Extração: No Extrato 2 há I ,0035 kg/h de ácidos graxos, 12,4176 kg/h de 
esteróis, 0,0045 kg/h de tocoferóis, 2,9818 kglh de escaleno e 
798,6728 kg/h de C02• I No Rafinado 2 há 0,0546 kg/h de ácidos 
graxos, 2,8813 kg/h de esteróis, 8,5052 kg/h de tocoferóis, 0,0311 
kg/h de escaleno e 0,0268 kg/h de COz. 
Agora, considerando-se as frações que são separadas em cada estágio de extração 
acima, pode-se determinar a alimentação de todos os equipamentos: 
1° Extrator: O extrato r possui 1 O estágios e tem capacidade de 900 kglh. A 
temperatura de alimentação é de !00°C e a vazão de 100 kg/h. A temperatura do solvente é 
de l00°C e a vazão de 800 kg/h. A pressão de operação é de 35 MPa. 
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2° Extrato r: O ex trator possui 1 O estágios e tem capacidade 826,5795 kg/h. A 
temperatura de alimentação é de 99,84°C e a vazão de 27,0097 kglh. A temperatura do 
solvente é de 38°C e a vazão de 799,5698 kg/h. A pressão de operação é de 30 MPa. 
Utilidades 
As principais utilidades são: 
I) fluido de refrigeração dos trocadores de calor; 
2) energia elétrica. 
De acordo com Mendes (2002), o gasto de energia anual é de 61.000 MW, ou seja, 
9,628 MW-h. Considerando a produção de 1.292 ton/ano, tem-se 203,91 kglh de tocoferóis 
calcula-se o gasto de energia como 0,0472 MW/kg de 
produto. 
Custo fixo: Investimento aproximado considerando-se 02 extratores supercríticos, 02 
separadores, 02 compressores e 02 trocadores de calor 
Para o cálculo dos custos dos equipamentos foi considerado o estudo feito por 
Mendes (2002), através de diversas correlações presentes na literatura (Tabela VIII.4). No 
entanto, foram consideradas as taxas de alimentação como sendo 1 OOkg/h e de solvente 
como sendo 800 kglh, de acordo com o processo simulado no Capítulo V. 
1 o Ex trator 
2° Extrator 
I 0 Separador 
2 o Separador 
Compressor de COz 
Tanque de COz 
de calor 
Total 
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Custos V ariiíveis 
Os custos variáveis são compostos da matéria-prima principal (o DDOS), fluido de 
refrigeração dos trocadores de calor, o solvente (C02) e a energia necessária à execução do 
projeto (Tabela VHI.5). 
O destilado da desodorização do óleo de soja (DDOS) apresenta um preço de 
US$2.400,00/ton, fornecido pela CEVAL (1996). 
O custo do C02 foi considerado de 1 US$/kg, valor fornecido pela Martins 
e S.A..Este preço pode variar muito, mas é praticado para grandes clientes com 
tanques estacionários e contratos de suprimento de longo prazo. 
O custo da energia elétrica foi considerado de US$ 30/MW, valor fornecido pela 
ABRACE (Associação Brasileira dos Consumidores de Energia). qu;1!q:uer fonna, fica 
evidente que um consumo tão elevado de energia representa uma variável importante do 
processo, devendo ser feito um estudo de sensibilidade da variação desse parâmetro em 
relação aos custos do processo. 
Tabela VIII.S: Apresentação dos Custos Variáveis 
Consumo Anual Custo Unitário Preço 
(US$) {US$/ano) 
DDOS (ton) 633,6 2.400,00 1.520.640,00 
COz (kg) 45.152 1,00 45.152,00 
Energia (MW) 8.971,78 30,00 269.153,40 
Total 1.834.945,40 
Produção Anual aproximada 
Foi considerado, também, um processo contínuo, considerando um turno de 24 
horas, 06 dias por semana, e 12 meses. 
Então: 
100 kg/h (matéria-prima) x 24h=2400 kg/dia x 22 dias=52.800 kg/mês x !2 
meses= 633.600 kg/ano. 
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Se I 00 kg/h de matéria-prima produz, aproximadamente, 30 kg/h de tocoferóis, 
fitoesteróis e escaleno, 633.600 kg/ano produzirá 190.080 kg/ano de tocoferóis, fitoesteróis 
e escaleno. 
FaU!ramento da Planta de Extração Supercritica 
Conforme já citado anteriormente, a produção de tocoferóis, esteróis e ácidos 
graxos foi calculada tomando, como base, a quantidade presente de cada um no destilado 
desodorização do óleo de soja (Augusto, 1988). Por exemplo, os tocoferóis representam 
8,51%, os ácidos graxos representam 70% e os esteróis 17%. O escaleno (4,4%), apesar de 
toda a sua importância, foi substituído pelos esteróis devido ao fato de não apresentar 
preços cadastrados no banco de dados de comércio exterior, denominado Aliceweb 
(http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br). 
Os custos anuais (US$/ton) dos principais compostos do destilado da 
desodorização, incluindo os tocoferóis, os ácidos graxos (ácido linoléico) e os esteróis 
foram obtidos a partir das importações feitas de 1996 a 2003 
(http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br- Apêndice C). 
No entanto, a recuperação de tocoferóis foi de 99,94%, pois partiu-se de 8,51 kg/h 
e obteve-se 8,5052 kg/h. Quando se considera a pureza, tem-se tocoferóis a 73,96%, sendo 
que no Rafinado 2 também se encontra ácidos graxos (0,0546 kg/h), fitoesteróis (2,8813 
kg/h), escaleno (0,0311 kg/h) e co2 (0,0268 kg/h). 
Com relação aos fitoesteróis, a recuperação foi de 65,85%, pois partiu-se de 17,05 
kg/h e obteve-se 1 1,2277 kg/h. Quando se considera a pureza, tem-se fitoesteróis a 76,33%, 
sendo que na corrente Bottomjlash 2 também se encontra ácidos graxos (0,9571 kg/h), 
tocoferóis (0,0041 kg/h), escaleno (1,3478 kg/h) e co2 (1,1731 kg/h). 
Da mesma fonna que para o processo de destilação molecular, a Tabela VIII.6 
apresenta o faturamento da planta, considerando a contribuição dos tocoferóis, esteróis, 
ácidos graxos e escaleno. 
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Tabela VIU.6: Faturamento da Planta considerando a contribuição dos tocoferóis, esteróis 















"http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br (Apêndice C) 
b Mendes (2002) 
Analisando o processo de extração supercrítica, pode ser observado que os 
investimentos com este processo são bem mais elevados do que para o processo 
destilação molecular. A produção anual aproximada será, também, de 190.080 kg/ano de 
tocoferóis, fitoesteróis e escaleno (US$ 4.728.700,64/ano). No entanto, através deste estudo 
que leva em conta a simulação do processo de extração supercrítica, os produtos de 
interesse são obtidos com maior pureza e produtividade do que os obtidos por destilação 
molecular (a recuperação de tocoferóis foi de 99,94% e pureza de 73,96% e a recuperação 
de fitoesteróis foi de 65,85% e a pureza de 76,33%). 
VIII.4. DESTILAÇÃO MOLECULAR versus EXTRAÇÃO SUPERCRÍTICA 
Como o objetivo deste trabalho é a comparação de ambos os processos para a 
recuperação de tocoferóis, a partir do Destilado da Desodorízação do Óleo de Soja, são 
mostrados, abaixo, na Tabela VIII. 7, os dados para fins de comparação. 
Como foi estudado, os dois processos necessitam de DDOS como matéria-prima e 
produzem, principalmente, tocoferóis e fitosteróis. Desta maneira, serão levados em conta 
para a comparação, os itens que diferem entre os processos, como: o preço dos 
equipamentos, preço do C02 (no processo de Extração Supercrítíca), produtividade e 
pureza dos produtos. 
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Tabela VIII.7: Comparação entre os processos de Destilação Molecular e Extração Supercritica 
Itens Destilação Molecular Extração SuiJercrítica 
Preço dos Equipamentos (US$) 940.000,00 8.331.957,02 
Preço do Solvente-COz (US$/kg) 1.834.945,40 
Preço da Energia (US$/kW) 17.107,20 269.153,40 
Produtividade 
-Tocoferóis (kg/h) 7,6500 8,5052 
-Fítoesteróís (kg/h) 4,5000 11,2277 
Pureza 
-Tocoferóis (%) 30 74 
-Fitoesteróis (%) 100 76 
No processo de extração supercrítica, pode ser observado que os investimentos 
com este processo são bem mais elevados do que para o processo de destilação molecular 
para a mesma produção anual que será de 190.080 kg/ano de tocoferóis, fitoesteróis e 
escaleno. 
No processo de extração supercrítica, os custos com compressão representam 
grande parte do custo total da planta, sendo este, inevitavelmente, superior ao custo de uma 
planta de um processo convencional. A etapa no processo supercrítico de reciclo do 
solvente, no caso o C02, é uma das principais que encarece muito o processo devido aos 
custos que envolvem compressores e trocadores de calor (Mendes, 2002). 
Fazendo-se uma breve análise de sensibilidade, a simulação do processo de 
extração supercrítica indicou algumas variáveis que poderiam influenciar no desempenho 
econômico da planta, como por exemplo, o reciclo de C02, o preço da energia e os preços 
da matéria-prima (o DDOS) e dos produtos obtidos (tocoferóis, fitoesteróis, ácidos graxos e 
escaleno). Este tipo de análise é necessário, pois no estágio preliminar da avaliação 
econômica alguns dados podem ser precários ou de baixa confiabilidade, comprometendo, 
assim, o desempenho econômico da planta. 
De acordo com Mendes (2002), comparando os dois processos, com e sem reciclo 
de C02, observa-se que os dois são processos rentáveis. Todavia, o processo sem reei elo de 
C02 apresenta um tempo de retorno menor que o processo com reciclo de COz. Isso é 
253 
Capitulo Vlll. -Avaliação Econômica elos Processos de Extração Supercritica e Destilação Molecularpama recupernção de Tocoferóis 
esperado, 
unidade. 
que a etapa do reciclo chega a representar cerca de 80% do custo total da 
A variação do preço da energia pode afetar o valor do custo variável do processo. 
Com isso, o desempenho econômico processo pode variar ou até mesmo ficar 
comprometido. No entanto, Mendes (2002) mostrou que a influência do preço da energia 
elétrica no tempo de retorno da proposta é mínima, não afetando o desempenho econômico 
processo. 
preço do DDOS também influencia bastante o desempenho econômico do 
processo, devido aos altos custos dos produtos de alto valor agregado nele contidos. 
Assim como os preços das matérias-primas afetam o desempenho econômico da 
planta, o preço dos produtos obtidos com a extração também afeta. Dessa fonna, há um 
preço mil1mto dos tocoferóis, onde para preços inferiores ao preço mínimo, o 
processo não é viável. para os esteróis, para qualquer valor do preço de venda, o 
processo é viável economicamente (Mendes, 2002). 
Para finalizar, seria necessária a confinnação dos estudos feitos via simulação, 
através de experimentos e, também, a avaliação de mais alguns fatores para, assim, poder 
afinnar que a destilação molecular é o processo mais indicado para a recuperação de 
tocoferóis, a partir do destilado da desodorização do óleo de soja. 
VIH.S. CONCLUSÃO 
Este trabalho mostrou que a Destilação Molecular e a Extração Supercrítica são 
duas tecnologias poderosas de separação, principalmente, quando se refere à recuperação 
de produtos complexos, tennicamente sensíveis de elevado peso molecular, como é o caso 
dos tocoferóis, nonnalmente presentes em matéria-prima natural ou em subprodutos da 
agroindústria. 
O processo de destilação molecular apresentou algumas vantagens frente ao 
processo de extração supercrítica, já que não faz uso de solvente, nem de compressores e 
trocadores de calor. Os custos com compressão representam grande parte do custo total da 
planta. A etapa no processo supercrítico de reciclo do solvente, no caso o COz, é uma das 
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principais que acaba encarecendo muito o processo, devido aos compressores e trocadores 
de calor. 
No processo de extração supercrítica, os produtos de interesse são obtidos com 
pureza e produtividade que os obtidos destilação molecular (a recuperação de 
tocoferóis foi de 99,94% e pureza de 73,96% e a recuperação de fítoesteróis de 65,85% 
e a pureza de 76,33%). 
Sería necessária a confínnação dos estudos feitos via simulação e, a 
avaliação de mais alguns fatores para, assim, poder afínnar que a destilação molecular é o 
processo mais indicado para a recuperação de tocoferóis, a partir do destilado da 
desodorização do óleo de soja. 
255 
CAPÍTULO IX 
CONCLUSÕES, SUGESTÕES PARA TRABALHOS 
FUTUROS E PRODUÇÃO CIENTÍFICA 
IX.l. INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, serão apresentadas as conclusões tiradas a partir dos processos 
estudados e resultados obtidos. Serão propostas algumas sugestões para trabalhos futuros e, 
também, serão apresentados os frutos deste trabalho de tese, que foram os trabalhos 
publicados. 
IX.2. CONCLUSÕES 
De acordo com os resultados apresentados, de uma mane1ra geral, todos os 
objetivos propostos inicialmente foram alcançados. 
Inicialmente, com a exploração e a montagem do processo de Extração 
Supercrítica no Simulador Comercial de Processos HYSYS, para a separação etanol/água 
foi possível a familiarização com o simulador, para levantamento dos problemas que 
poderiam aparecer na representação do processo de extração supercrítica. Com isso, 
estudos de outros sistemas serão possíveis com a metodologia desenvolvida neste trabalho. 
Capítulo IX- Conclusões, Sugestões para Trabalhos Futuros e Produção Científica 
Devido ao fato dos compostos de interesse serem moléculas bastante complexas, 
houve a necessidade da criação dos componentes hipotéticos no Simulador Comercial de 
Processos HYSYS para poder representá-las pelo Método de Contribuição de Grupos 
UNIF AC, fazendo-se uso desta ferramenta disponível no simulador. 
Com este trabalho de tese, foi possível contribuir para o desenvolvimento 
tecnológico nacional, já que foram estudadas aplicações de duas "tecnologias limpas" que 
eram, no país, ainda pouco conhecidas, contribuindo, assim, para um melhor 
aproveitamento de subprodutos oriundos da agroindústria nacional, como é o caso do 
DDOS, na recuperação de compostos de elevada importância: os tocoferóis e os fítoesteróis 
e, também, o aproveitamento do óleo de palma produzido no país, na recuperação de beta-
carotenos. 
Foi desenvolvido o processo completo de Extração Supercrítica (incluindo 
recuperação e reei elo do solvente) para a recuperação de tocoferóis e para a recuperação de 
carotenos, usando C02 ou C02/etanol, como solvente supercrítico, respectivamente. A 
destilação molecular mostou-se mais efetiva na recuperação de beta-carotenos, enquanto 
que a extração supercrítica foi mais efetiva na recuperação dos tocoferóis. Com este estudo, 
observou-se que foi também possível recuperar os ésteres etílicos, que também é conhecido 
como biodiesel. 
Na parte de Destilação Molecular, foi apresentado o desenvolvimento do processo 
para a recuperação de tocoferóis, a partir do DDOS Bruto. 
Primeiramente, houve a necessidade de calcular e estimar várias propriedades 
físicas, termodinâmicas e de transporte da mistura e dos componentes presentes na matéria-
prima que será introduzida no Simulador DISMOL, no caso, propriedades do DDOS bruto. 
Algumas destas propriedades, tais como, temperatura crítica, volume crítico, pressão crítica 
e fator acêntrico, foram obtidas através da criação de grupos hipotéticos no Simulador 
Comercial de Processos HYSYS, uma vez que eles já tinham sido criados para o estudo do 
processo de Extração Supercrítica. Como dificuldades encontradas, vale ressaltar que vários 
componentes utilizados na simulação não tinham todas as suas propriedades físico-
químicas disponíveis na literatura, tendo que ser estimadas ou preditas, conforme 
apresentado neste trabalho de tese. Outra dificuldade foi em relação ao conhecimento de 
todos os componentes presentes no DDOS ou óleo de palma. Por exemplo, os componentes 
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voláteis, representando um montante de 6 a l 0% do DDOS, são muitos e, portanto, pelas 
pequenas quantidades de cada um, não foram possíveis de serem considerados na 
simulação, podendo ter tido uma pequena influência nos resultados da simulação. Porém, 
ainda assim, os resultados obtidos podem ser considerados representativos, devido ao 
cuidado ao se considerar a maior abrangência possível nos cálculos. 
Como os tocoferóis destilam em condições similares às dos ácidos graxos, a 
recuperação dos tocoferóis em um único estágio de destilação não será possível. No caso, o 
processo irá requerer mais de um estágio de destilação e operação em mais de uma 
temperatura para obter o produto desejado. 
Cabe ressaltar, também, que cada destilador molecular apresenta desempenho 
diferente, dependendo do caso a ser estudado. Em sistemas onde há a necessidade de 
elevadas taxas de destilação, que é o caso da concentração beta-carotenos a partir do 
óleo de palma, o destilador molecular centrífugo é o indicado. Contudo, em sistemas onde 
se deve separar componentes que apresentam características semelhantes, principalmente 
em termos de peso molecular e pressão de vapor, o destilador molecular de filme 
descendente apresenta melhor desempenho. 
Para finalizar, foi feita uma comparação entre os processos estudados, extração 
supercrítica e destilação molecular, para a recuperação de tocoferóis a partir do DDOS. Foi 
uma comparação breve, destacando os pontos mais relevantes para a comparação entre os 
processos estudados. O processo de destilação molecular apresentou algumas vantagens 
frente ao processo de extração supercrítica, já que não faz uso de solvente, nem de 
compressores e trocadores de calor. Os custos com compressão representam grande parte 
do custo total da planta. A etapa do reciclo do solvente no processo supercrítico, no caso o 
C02, é uma das principais que acaba encarecendo muito o processo, devido aos 
compressores e trocadores de calor. No processo de extração supercrítica, os produtos de 
interesse são obtidos com maior pureza e produtividade do que os obtidos por destilação 
molecular. Em compensação, o custo fixo para aquisição de equipamentos para o processo 
de destilação molecular é bem menor que para o processo de extração supercrítica. Seria 
necessária a confirmação dos estudos feitos via simulação e, também, a avaliação de mais 
alguns fatores para, assim, poder afirmar que a destilação molecular é o processo mais 
indicado para a recuperação de tocoferóis, a partir do DDOS Bruto. 
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IX.3. SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 
Como sugestões para trabalhos futuros nesta linha de pesquisa, incluem-se os 
seguintes itens: 
Comparar os dados simulados com os dados experimentais do destilador molecular 
pertencente ao Projeto FAPESP 001!1507-9; 
Utilizar os desenvolvimentos de simulação para ambos os processos, na 
separação/recuperação de outros produtos. 
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" APENDICEA 
Componentes Presentes no Destilado da 
, 
Desodorização do Oleo de Soja 
(DDOS) 
A seguir estão apresentados os componentes hipotéticos criados, um a um. 
Grupo de Acidos: 
1) Ácido Palmítico 
UNIFAC Struclure 











UNI FAC Stjuclure 
B,gse Properties 
Molecular Weighl 
Normal Boiling Pl [C] 
Ideal Liq Densily [kg/m3] 
Criticai Properties 
jT emperature [C] 
!Pressure [kPa] 
IÍJolume [m3/kgmole] }l\centricity 
JQ_, Criticai 






Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Componenl 
<···âdd Group(s) I 





































2) Ácido Esteárico 
UNI FAC Structure 























JNormaiBoiling Pt [C] 
,Ideal Líq Densíty [kg/m3] 
Ciitica! Properties 





.E_ stimate U nknown Props 
Apêndice A 
483.50 
Avaílable UNI FAC Groups 
Sub Group Bonds E xample Component 
<--·Add Group{s) I 2 CH2 2 22A· T rímethylpentane 
I 
3 CH 3 2.2A-T rímethylpentane 
4 c 4 22A· T rímethylpenlane 
I 
5 CH2=CH 1 3-M ethyi-1-H exene 
6 CH=CH 2 3-M ethyi-1-H exene 
7 CH2=C 2 3-M elhyi-1-H exene 
8 CH=C 3 3-M ethyi-1-H exene 
... > Q elete G roup 
M ultí·M olecules 
9 C=C 4 3-Methyi-1-Hexene 
_:j 10 ACH 3 Benzene 














3) Ácido Linoléico 
UH/FAC Struclure 






















jM olecular Weighl 
jNormaiBoiling Pt [C) 
jldeal Liq Densily [kg/m3] 
Criticai Properlies 










131 ~3_ 4~: 
1 Ci2750 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds E•ample Componenl 
<··· /ldd Group{s) 
3 CH VA·T 
4 c 2.2A-T rimethylpenlane ···> Q.elele Group 
5 CH2=CH 3-Melhyi-1-He•ene 
6 CH=CH 3-Melhyi-1-H e•ene 
7 CH2=C 3-Methyi-1-He•ene 
8 CH=C 3-M ethyi-1-He•ene Multi·Molecules 
9 C=C 3-Methyi-1-He•ene 
I 10 ACH Benzene ~ 







T emperature [C] 





















B gse Properties 
Molecular Weight 
!Normal Boiling Pl [C] I dealliq D ensily [kg/m3] 
Criticai Properties 
1




· JQ_, Criticai 






Available UNI FAC Groups 
<···Add Group(s] 



















Bonds Example Component 
2 22.4· T rimethylpentane 
3 2.2,4-T rimethylpentane 
4 2.2.4· T rimethylpentane 
1 3·M ethyi·1·H exene 
2 3·M ethyi-1-H exene 




















5) Acido Olélco 
UNI FAC Structure 
I Sub Group How Manv 
i Jil 1 
I




I 1 ~ ~ 
I • 0 0 
I I ~ ~ 
B gse Properties 
!MOlecular \Veigf.ll~~-~-- ~~==~~2:§82§;,-~4 7!d1 
iN~rmaiBoiling Pt[C] 487.76 · 
!Ideal Liq Density [kg/m3] 
Criticai Properties 
T emperature [C] 








Available UNI FAC Groups 
Sub Group 
<---AddGroup[s} j-Mili __ _:_=_::::_:_=:____]I 2 CH2 










3 2,2A-T rimethylpentane 
4 2_2A-T rimethylpentane 
1 3-Methyi-1-Hexene 
2 3-M ethyi-1-H exene 





UNI FAC Structure 
UNIFAC Calculated Base Properties 





UNIFAC Calculated Criticai Properties 






















NormaiBoiling Pt [C] 
Ideal Liq Density [kg/m3] 
Critica! Properties 










!;slimale Unknown Props 
Available UNI FAC Groups 
Sub G roup E xample Componenl 
<···ilddGroup[sj 
···> Qelele Group 3 CH I 4 c 2.2A· T rimelhylpenlane 
5 CH2=CH 3-Melhyi-1-Hexene 
6 CH=CH 3-Methyi-1-Hexene 
Mulli-Molecules 
7 CH2=C 3-Melhyi-1-Hexene 
8 CH=C 3-M elhyi-1-H exene 
9 C=C 3-M elhyi-1-H exene 
10 ACH Benzene ~ 















7) Ácido Araquídico 
UtliFAC Structure 
I Sub Grouo How Manv 
""I ~~=Jl;=lli: 1 
I 
2 . 18 
I 4~ ~ 
11 ~ ~ 
I i o o 
I ! o o I , 
B gse Properties 
IM olecular Weight 
JN armai 8 oiling Pt [C] 
:Ideal Liq Densit~ [kg/m3] 
CriticaJ Properties 









Available UNI FAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
<···8dd Group[s) 
···> Qelete Group 3 CH I 
4 c 2.2A· T rimethylpentane 
5 CH2=CH 3-Methyi-1-Hexene 
6 CH=CH 3-Methyi-1-Hexene 
7 CH2=C 3-M ethyi-1-H exene 
8 CH=C 3-M ethyi-1-H exene Multi-Molecules 
9 C=C 3-M ethyi-1-H exene 
' 10 ACH Benzene ~ 
I 
UNIFAC Structure 







T emperature [CJ 




















B gse Propertíes 
!Molecular Weíght 
I . . 
400.69 
647.53 ;Normal Boil1ng Pt [C] 
!Ideal Liq Density [kg/m3] 
Ciitica! Propertíes 








!;stimate Unknown Props 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
<···8dd Groupfsl I ~!II"~··IIJ·~~~Ç~III!II• ---=--..:..:.-'-.....J 2 CH2 2 22_4-Trimethylpentane 
···> !l.elete Group I 3 CH 3 22A·Trimethylpentane _______ .....JI 
5
4 C 4 22_4-Trimethylpentane 
CH2=CH 1 3-Methyi-1-Hexene 
I 6 CH =CH 2 3·M ethyi·1·H exene . 7 CH 2=C 2 3·M ethyi·1·H exene 
I 
8 CH=C 3 3·Methyi·1·Hexene 
9 C=C 4 3·Methyi·1·Hexene 
1 O ACH 3 B enzene 
M ulti·M olecules 
















UNI FAC Structure 
Sub Grouo How Many 









UNI FAC StJucture 
B.õse Proper!ies 
Molecular Weight 
Normal Boiling Pt [C] 
dealliq D ensKy [kg/m3] 
CiiticaJ Properties 








l :::,1 ?5U 
7 4C54 
I stimate U nknown Props 
<···6dd Group(s) 
···> Qelete Group 
M ulti·M olecules 
Available UNI FAC Groups 









3 22A· T rimelhylpentane 





4 3-M ethyi-1-H exene 
3 Benzene 
UNIFAC Calculated Base Properties UNIFAC Calculaled Criticai Properties 








































B .§Se Praperties 
Molecular Weíght 
!NormaiBoilíng Pt [C] 
]ldealliq Densíty (kg/m3] 
Critica! Properties 
~











f;stimate Unknown Props 
<···AddGroup(s) 
···> Qelete Group 
Multi-Molecules 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 



















22A· T nmethylpentane 
22A-T rimethylpentane 
22A· T rimethylpentane 
3-M ethyi-1-H exene 
3-M ethyi-1-H exene 
3-M ethyi-1-H exene 
3-M ethyi-1-H exene 
3-M ethyi-1-H exene 
Benzene 



















!Norma!Boiling Pt [C] Ideal Liq Density [kg/m3] 
Critica! Properties 









S JS'i. + 
_j 


























···> Q.elete Group 
M ulti-M olecules 







Available UNI FAC Groups 





2 22A· T rimelhylpenlane 
3 22A· T rimelhylpenlane 













UNIFAC Calculated Criflcal Properties 























IM olecular Weight 
jN orma!. B oi!ing Pt (C] 
i!deal Lrq DenSily (kg/m3] 
Ciitical Properties 









Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
22A· T rimethylpentane 
3 CH 3 2.2A· T rimethylpentane 
4 c 4 2.2.4-T rimethylpentane --·> Qelele Group 
5 CH2=CH 1 3-Methyi-1-Hexene 
6 CH=CH 2 3-M ethyi-1-H exene 
7 CH2=C 2 3-M ethyi·1·H exene 
8 CH=C 3 3-M ethyi-1-H exene Mulli·Molecules 
9 C=C 4 3-M elhyi-1-Hexene 
10 ACH 3 Benzene 
v! 
_I 
UNIFAC Calculated Base Properties UNIFAC Calculated Criticai Properties 
I





































8 gse Properties 
Molecular Weight 
INorma!Boiling Pt [C] ldealliq Density [kg/m3] 
Criticai Properties 








fstimate Unknown Props 
< ··· 8dd G roup( s) 
···> Qelete Group 
Multi-Molecules 
Available UNI FAC Groups 









3 22A· T rimethylpentane 
4 22A· T rimethylpentane 
1 3-Methyi-1-Hexene 
2 3-M ethyi-1-H exene 
2 3-Methyi-1-Hexene 
3 3-Methyi-1-Hexene 
4 3-M ethyi-1-H exene 
3 Benzene 

























UNI FAC Structure 
B f!Se Properties 
Critica! Propertíes: 





fstimate Unknown Props 
-:: '33435 
"t.GS21C 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
3 1 22. <···AddGroup(sJ Ir••=• __ -=.::.=-==::::::.:__li 2 CH2 2 
···> Delete Group I ~ EH ~ 
---=---..:_- 5 CH2=CH 1 
6 CH=CH 2 
7 CH2=C 2 
8 CH=C 3 Multi-Molecules 
I 9 C=C 4 10 ACH 3 
2.2.4-.T rirr•eiht•lner;l enF 
3-Methyi-1-Hexene 
3-M ethyi-1-H exene 





















Grupo dos Hidrocarbonetos 
1) Escaleno 
8 ªse Properties 
IM olecular Weight 
IN o r mal 8 oiling Pt [C] 
,Ideal Liq Density [kg/m3l 
Qitical Properties 
~












J;;stimate Unknown Props 
UNIFAC Structure 
Sub Group How Many 
I===J,l;dn s 2 . 10 <--- é,dd Group(s) 
3 6 




o o M ulti-M olecules 
o o 
o o 
UNI FAC Structure 
UNIFAC Calculated Base Properties 







Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
3 CH 
4 c 
3 2,2_4-T rimethylpentane 








2 3-M ethyi-1-H exene 
2 3-M ethyi-1-H exene 
3 3-Methyi-1-Hexene 
4 3-M ethyi-1-H exene 
3 Benzene 
UNIFAC Calculated Criticai Properties 










Componentes Presentes no Oleo de Palma 
Esterificado 
A seguir estão apresentados os componentes hipotéticos criados, um a um. 




NormaiBoiling Pt [C] 
Ideal Liq Density [kg/m3] 
Criticai Properties 








~stimate Unknown Props 
il&J UNIFAC Component Builder- ac.palmiti~:• 
' .. 
~~"~~ •. 1!1 
[1 I _j 
UNIFAC Structure Available UNI FAC Groups 
Sub Graun H;;;;.;Manu Sub Group Bonds E xample Camponent 
111 1 I ~ 2 14 <··· 8dd Group(sj 2 CH2 2 22.4· T rimethylpentane 
43 1 
I 3 CH 3 2.2.4· T rimethylpentane o o ···> Qelete Group 4 c 4 22.4· T rimethylpentane o o 5 CH2=CH 1 3·Methyi·1·Hexene o o 6 CH=CH 2 3-M ethyi·1·H exene o o 7 CH2=C 2 3-Methyi-1-H exene o o Multi-Molecules 8 CH=C 3 3-Methyi-1-Hexene o o 9 C=C 4 3·Methyi-1·H exene o o 10 ACH 3 Benzene _::j 
UNIFAC Structure p:H :: iCH2Jl4 CCUH 
UNIFAC Calculated Base Properties UNI FAC Calculated Criticai Properties 
Molecular Weight 256.43 T emperature [C] 614.19 
UNIQUAC R 11.6440 Pressure [kPa] 1408.01 




2) Ácido Oléico 
B .§Se Properties 
Molecular Weight 
Normal Boiling Pt [C] 
Ideal Líq D ensity [kg/m3] 
C1itical Properties 











jl UNIFAC Component Builder- ac.oleico• --~:C- m IB 
UNI FAC Slruclure 
Sub Grou How Man 
1 
2 ' 14 < ··· Add Group(sj 
6 1 








1 U~:~~~~~~~~;:led B~e ~~:~~r:i:~H CH CD!JH 
MolecularWeighl 282.47 
UNIQUACR 12.7607 
I UNIQUAC Q 10.4990 
:J 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds E xample Componenl 
2 CH2 2 22A· T rimelhylpenlane 
3 CH 3 22.4-T rimelhylpenlane 
4 c 4 22A· T rimelhylpenlane 
5 CH2=CH 1 3-Methyi-1-Hexene 
6 CH=CH 2 3-Methyi-1-Hexene 
7 CH2=C 2 3-Methyi-1-Hexene 
8 CH=C 3 3-Methyi-1-Hexene 
9 C=C 4 3-Methyi-1-Hexene _::] 10 ACH 3 Benzene 
UNIFAC Calculaled Criticai Properlies 





















8 gse Properties 
Molecular Weight 
Normal Boiling Pt [C] 
Ideal Liq Density [kg/m3] 
Ciitical Properties 





_E.stimate Unknown Props 
<--- 6dd Group[s) 












CH 3 2.2.4-T rimethylpentane 
c 4 2.2.4-T rimethylpentane 
CH2=CH 1 3-Methyi-1-H exene 
CH=CH 2 3-Methyi-1-Hexene 
CH2=C 2 3-Methyi-1-Hexene 
CH=C 3 3-Methyi-1-Hexene 
C=C 4 3-M ethyi-1-Hexene _:J ACH 3 Benzene 





























Normal 8 oiling Pt [C] 
deal liq Density [kg/m3] 
Criticai Properties 





~ stimate U nknown Props 
l41 / 11 
94'3_2'::1 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds E xample Component 
<--·é,dd Group(s) 
2 CH2 2 2,2A-T rimethylpentane 
3 CH 3 2,2,4-T rimethylpentane 
4 c 4 22A· T rimeth_ylpentane ---> !)_elete Group 
5 CH2=CH 1 3-Methyi-1-Hexene 
6 CH=CH 2 3-Methyi-1-Hexene 
7 CH2=C 2 3-M ethyi-1-H exene 
8 CH=C 3 3-M ethyi-1-H exene Multi-Molecules 
9 C=C 4 3-M ethyi-1-H exene 
10 ACH 3 Benzene _::_] 

























8 .§Se Properties 
Molecular Weighl 
Normal Boiling Pt [C] 
deal Liq Dens<y [kg/m3] 
Criticai Properties 







-03! i 315 
f)limate Unknown Props 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
__ <:..··_:· ê::.:d:::d_:::G_:::ro2up::.( •:.:_l ---'1 





































UNI FAC Structure 





















B .§Se Properties 
Molecular Weight 
Normal Boiling Pt [C] 
dealliq D ens[y [kg/m3] 
Criticai Properties 







3 1 :sso 
f)timate Unknown Props 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
<···Add Group(s] I 2 CH2 2 22,4-T rimethylpentane 
I 3 CH 3 2.2.4· T rimethylpentane ···> Delete Group 4 c 4 2.2.4· T rimethylpentane 
5 CH2=CH 1 3·Methyi·1·Hexene 
6 CH=CH 2 3·Methyi·1·Hexene 
7 CH2=C 2 3-Methyi-1-Hexene 
M ulti·M olecules 8 CH=C 3 3-M ethyi·1·H exene 
9 C= C 4 3·M ethyi·1·Hexene 
10 ACH 3 Benzene 
~ ::1 
_:j 
UNI FAC Structure ltLH'3J'3[1_H2.L::l5 LH :CH""LHib f_r_.HLU_:u_u --. '~ - . - .-.- '~- .- - --- - . 















Grupo dos Diglicerideos 
1) Dipalmitina 
8 2se Properties 
Molecular Weight 
Normal Bo~ing Pt [C] 
Ideal Liq Density [kg!m3] 
C!itical Properties 
T emper ature [C] 



















<··· Add Group(s) 
···> Delete Group 
Multi·Molecules 
UNI FAC St!ucture lrcHJ12 i:CH2j28 CH i:C:J-i2CCI0]2DH 
Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
2 CH2 2 2.2.4· T rimethylpentane 
3 CH 3 2.2.4· T rimethylpentane 
4 c 4 2.2.4· T rimethylpentane 
5 CH2=CH 1 3·Methyi·1·Hexene 
6 CH=CH 2 3-M ethyi-1-H exene 
7 CH2=C 2 3·Methyi·1·Hexene 
8 CH=C 3 3-M ethyi·1·Hexene 
9 C=C 4 3-M ethyi·1·H exene _:J 10 ACH 3 Benzene 



















Normal Boilíng Pl [C] 
!Ideal Liq D ensity [kg/m3] 
Criticai Properties 









i!IJ UNIFAC Component Buílder - Díoleín• :7~~'!1 w B 
UtliFAC Structure 
Sub Grou How Man 
2 
2 28 <···êdd Group[s) 
3 1 















Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds Example Component 
3 CH 
4 c 














UNIFAC Calculated Criticai Properties 









8 'ªse Properties 
Molecular Weight 
NormaiBoiling Pt [C] 
deal Liq Density [kg/m3] 
C!itical Properties 






















···> Qelete Group 
M ulti-M olecules 
UNI ~Ac Structure lt.·-cL·o 1·.' 'H''''"' 1 'H' 1JH l·.'H"""'J'l'.·.l r, _ ~~-';~'I'- '-- "-.;·-''- -· '• , I ___ '"'-'-·'- L 1<-




4 c i 
5 CH2=CH 3-M ethyl· 1 ·H exene 
6 CH=CH 3-Methyi+Hexene 
7 CH2=C 3-Methyl-1 -Hexene 
8 CH=C 3-M ethyl-1 ·H exene 
9 C=C 3-M ethyl-1 -H exene 
10 ACH Benzene 





























Normal8oiling Pl [C] 
ldealliq Densily [kg/m3J 
Cxitica! Properties 











~stimale Unknown Props 
<···8ddGroup(s) 
···> Delete Group 
Multi·Molecules 
DH 
Available UNI FAC Groups 










2 22.4-T rimethylpentane 
3 22A· T rimethylpentane 






















Grupo dos Monoglicerideos 
1) Monopalmitina 
B 2se Properties 
Molecular Weighl 
Normal Boiling Pt [C] 
ldealliq Demity [kg/m3] 
Criticai Properties 















UNI FAC Structure 
<···êdd Group(s) 
··· > Q. elete G roup 
M ulli·M olecules 










1 i 5750 
1 C45! 7 
CH 
c VA· 
CH2=CH 3-Melhyi·1·H exene 
CH=CH 3-M ethyi·1·H exene 
CH2=C 3-M ethyi·1·H exene 
CH=C 3-M ethyi·1·Hexene 
C=C 3-M ethyi·1·H exene 
ACH Benzene 


























UNI FAC Structure 
8 _êSe Properties 
MolecularWeight 
N armai 8 oiling Pl [C] 
Ideal Liq Density [kgim3] 
Critica! Properties 










f stimate U nknown Props 
<···AddGroup[sJ 
·--> Delete Group 
Multi-Molecules 
Available UNIFAC Groups 










2 2.2.4· T rimethylpentane 
3 2,2,4-T rimethylpentane 



































8 gse Properties 
Molecular Weight 
NormaiBoiling Pt [C] 
Ideal Liq Density [kg/m3] 
C!itical Properties 
T emperature [C] 









];.slimale Unknown Props 
Available UNI FAC Groups 
Sub Group Bonds Example Componenl 
<··· 8dd Group(s) 
···> Qelele Group 3 CH 4 c 
5 CH2=CH I -He:-:ene 
6 CH=CH 3-M elhyi·1·H exene 
M ulli·M olecules 
7 CH2=C 3-Melhyi-1-Hexene 
8 CH=C 3-Melhyi-1-Hexene 
g C=C 3-M elhyi-1-H exene 
10 ACH Benzene 
CH.::~ (LH2H 7 (J--i. (üHY2 CH 2C-OO 
UNI FAC Calculaled Base Properlies UNIFAC Calculated Criticai Properlies 




























No r mal 8 oiling Pt [C] 
ldealliq Density [kg/m3] 
Cjitical Properties 






11 G2_ 4:;, 
l_ 229~,[! 
Ci.:375'3E; 
,&. stimate U nknown Props 
<···êdd Group(s) 
···> Delete Group 
M ulti·M olecules 
Available UNI FAC Groups 










2 2.2.4· T rimeth~lpentane 
3 2.2.4· T rimeth~lpentane 
4 2,2A-T rimethylpentane 
1 3-M ethyi-1-H exene 
2 3-M ethyi-1-H exene 




UNIFACS I"'. "H'I""•i"H -c•· "H1 1''1"'HI''"H"'""i"l tiUCtUfe LH:'i_L ~.1::' -·, i_l~rl""L' .~t-'• c:.L_,.o;:,_.LL 















Grupo dos És teres Etilicos 
1) E til Palmitato 
8,2se Properties 
olecu!ar Weight 
Normal Boílíng Pt [C] 
Ideal Líq Densíly (kg/m3] 
Criticai Properties 









f:stímate Unknown Props 
2 · <···Add Group(s) 
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O M ultí·M olecules 
o 
o 
UNIFAC Structure (CH :{i~ r:CH2:11 4 U--f2:_iJD 









Available UNIFAC Groups 
Sub Group Bonds E xample Component 
2 CH2 2 2,2,4-T rimethylpenlane 
3 CH 3 2,2,4-T rimethylpentane 
4 c 4 22A· T rimethylpentane 
5 CH2=CH 1 3-M ethyi-1-H exene 
6 CH=CH 2 3·M ethyi-1-H exene 
7 CH2=C 2 3-Methyi-1-Hexene 
8 CH=C 3 3·Methyi·1·Hexene 
9 C= C 4 3-Methyi-1-Hexene .::J 10 ACH 3 Benzene 
UNiFAC Calculaled Criticai Properties 





























< ·~-- '-_< '"--l"fiC..C• 
Bgse Properties-
Molecular Weighl 
Normal Boiling Pl [C] 
ldealliq Densily [kg/m31 
Critica! Properties 








t_stimate Unknown Props 
Available UNI FAC Groups 
Sub G roup 8 onds E xample Component 
<···êdd Group(s) I 2 CH2 2 22A-T rimelhylpenlane 
I 3 CH 3 22A· T rimelhylpenlane ···> Qelete Group 4 c 4 2,2,4-T rimethylpenlane 
5 CH2=CH 1 3-Methyi-1-Hexene 
6 CH=CH 2 3-Melhyi-1-Hexene 
7 CH2=C 2 3-M elhyi-1-Hexene 
Multi-Molecules 8 CH=C 3 3-M ethyi-1-H exene 
9 C=C 4 3-M ethyi-1-H exene 
10 ACH 3 Benzene 











T emper ature [CJ 
Pressure [kP a[ 
















UNI FAC Structure 
@fiM 
!31253 
B gse Properties 
Molecular Weighl 
NormaiBoiling Pt [C] 
ideal Liq Dens<y [kglm3] 
Ciitica! Properties 




.!;; stimate U nknown Props 
< ··· êdd Group(s) 
···> Qelete Group 3 4 
5 
6 











































4) Etil Linoleato 
8 gse Properties 
Molecular Weight 
Normal8oiling Pt [C] 
Ideal Liq Density [kg/m3] 
(Jitical Properties 















··· > !2 elete G roup 
M ulti·M olecules 



















'31 i 5 
s~~; /:.: 
"1 CIE!~3 4 
l i 4! 
3·Methyi·1·Hexene 
3-Methyi-1-Hexene 
3-M ethyi-1-H exene 
3-Methyi-1-Hexene 
Benzene 
















Grupo dos Carotenos 
1) Beta-Caroteno 
8 _gse Properties 
Molecular Weight 
Normal Boiling Pt [C] 
ldealliq Density [kg/m3] 
C1itical Properties 





.E.stimate Unknown Props 
omponent Builder ~ beta-carote* ~ "'?s:::-Zlb\0~ ift 
536.88 
876.99 . 




UNI FAC Structure Available UNI FAC Groups 











Sub Group Bonds Example Component 
<···àdd Group(s) I 

















3-M ethyi-1-H exene 
3-Methyi-1-H exene 
3-Methyi-1-Hexene 
3-M ethyi-1-H exene 
Benzene 
UNI FAC Structure \iCHl\10 [CHêJ": 1Li2 íC=CJ2 [CH=CH]S !CH~C)4 






1 S. 7290 








Grupo dos Tocoferóis 
1) Alfa-Tocoferol 
8 .§Se Properties 
Molecular Weight 
Normal Boiling Pt !C] 
Ideal Liq Density [kg/m3] 
Criticai Properties 








~ stimate U nknown Props 












··· > !l. elete G roup 
Multi-Molecules 







Available UNIFAC Groups 




2 22,4-T rimethylpentane 
3 2,2,4-T rimethylpentane 













UNIFAC Calculated Criticai Properties 
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Dados de Importação e Exportação dos Principais 
, 
Componentes do Oieo de Palma e do Destilado da 
, 
Desodorização do Oleo de Soja (DDOS) 
c 
Dados de Importação e Exportação dos Principais Componentes do Óleo de Palma e 
do Destilado da Desodorização do Óleo de Soja (DDOS) 
(Fontes: http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br). 
ÓLEO DE PALMA 
Dados de Exportação Brasileira 
Bruto 
Período US$ FOB 
O l/1996 a 996 
01/1997 a 12/!997 
01/1998 a 12/1998 
0111999 a 1211999 
0!/2000 a 12/2000 
Ol/2001 a 12/2001 
O l/2002 a 12/2002 
a 10/2003 









Período US$ FOB 
0111996 a 12/1996 
0111997 a 12/1997 
0111998 a 12/1998 
01/1999 a 12/1999 
0112000 a 12/2000 
01/2001 a 12/200! 
01/2002 a 12/2002 
O 112003 a I 0/2003 




Período US$ FOB 
0111996 a 12/1996 
0111997 a 12/1997 
01/1998 a 1211998 
01/1999 a 12/1999 
01/2000 a 12/2000 
01/2001 a 12/2001 
O 1/2002 a 12/2002 




















































ÓLEO DE PALMA 
Dados de Importação Brasileira 
Vitamina Al Alcool (Retino/) 
Período US$FOB Peso líquido (kg) Preço 
01/1996 a 12/1996 662 26 25,46 
01/1997 a 12/1997 4886 133 36,74 
01/1998 a 12/1998 8714 307 28,38 
01/1999 a 12/1999 106942 3756 28,47 
O 112000 a 12/2000 11166 422 26,46 
0112001 a 12/2001 3761 137 27,45 
O l/2002 a 12/2002 1745 4 
01/2003 a 10/2003 25731 365 70,50 
Acetato de Vitamina A 1 Alcool 
Período US$ Peso (kg) Preço 
01/1996 a 12/1996 5639142 11 
0111997 a 12/1997 4073204 94541 43,08 
01/1998 a 1211998 4902017 126045 38,89 
0111999 a 12/1999 5822696 221167 26,33 
0112000 a 12/2000 6746000 376987 17,89 
01/2001 a 12/2001 5997660 311901 19,23 
01/2002 a 12/2002 4974465 335740 14,82 
01/2003 a 10/2003 2468105 1560 I! 15,82 
325 
ÓLEO DE SOJA 
Dados de Exportação Brasileira 
Óleo de Soja Bruto, mesmo degomado 
Período US$FOB Peso líquido (kg) 
01/1996 a 12/1996 685334338 1283132552 
0!/1997 a 12/1997 531616883 1013437303 
01/1998 a 12/1998 72361!434 1201630712 
0111999 a 12/1999 564202383 12970519 
O 1!2000 a 12/2000 299574917 910357571 
01/2001 a 12/2001 414922203 1390675318 
O 112002 a 12/2002 675049516 !7008215!1 
O l/2003 a I 0/2003 855519114 1791708288 
D- ou DL-alfa tocoferol- não misturados 
Período US$FOB Peso líquido {kg) 
Ol/1996 a !2/!996 !97071 86400 
01/1997 a 12/1997 123192 54360 
Ol/1998 a 12/1998 419936 262980 
01/1999 a 12/1999 819235 316000 
O l/2000 a 12/2000 403365 272580 
0112001 a 12/2001 187027 224750 
0112002 a 12/2002 202745 376390 
01/2003 a 10/2003 172986 258650 
Acetato de D- DL-alfa-tocoferol, não misturados 
Período 
01/1996 a 12/1996 
01!!997 a 12/1997 
01/1998 a 12/1998 
01/1999 a 12/1999 
0112000 a 12/2000 
0112001 a 12/2001 
O 1/2002 a 12/2002 
01/2003 a 10/2003 
Esteróis e Inositóis 
Período 
01/1996 a 12/1996 
01/1997 a 12/1997 
Ol/1998 a 12/1998 
O 11!999 a 12/! 999 
















































O l/2000 a 12/2000 
01/2001 a 12/2001 
O l/2002 a 12/2002 





Dados de Importação Brasileira 
Período US$FOB 
Ol/1996 a 12/1996 214830 
01/1997 a 12/1997 588755 
Ol/1998 a 12/1998 290650 
01/1999 a 12/1999 300994 
O 1/2000 a 12/2000 197383 
01/2001 a 12/2001 244260 
O 1/2002 a I 2/2002 260458 














Acetato de D- DL-alfà-tocoferol, não misturados 
Período US$FOB Peso líquido (kg) 
0111996 a 12/1996 18675246 845674 
01/1997 a 12/1997 21345922 1018758 
Ol/1998 a 12/1998 19568086 1066164 
0111999 a 12/1999 17520731 1307511 
01/2000 a 12/2000 12325641 1758383 
O 1/200 I a 12/200 I 10588459 1642986 
0112002 a 12/2002 10897160 1983470 
l/2003 a !0/2003 9241975 1840777 
Inositóis 
Período US$FOB Peso líquido (kg) 
01/1996 a 12/1996 875567 44719 
0111997 a 12/1997 1278515 42937 
Ol/1998 a 12/1998 894805 23118 
0111999 a 12/1999 361014 12005 
Ol/2000 a 12/2000 203651 12522 
Ol/2001 a 12/2001 324803 16725 
Ol/2002 a 12/2002 353592 22199 
O 1/2003 a 10/2003 405745 28709 
327 
Preço 
Preço 
c 
11,65 
58,67 
45,79 
I 
39,92 
22,84 
21,37 
27,30 
36,68 
28,60 
14,02 
médio(US$/kg) 
22,08 
20,95 
18,35 
13,40 
7,01 
6,44 
5,49 
Preço 
médio(US$/kg) 
19,58 
29,78 
38,71 
30,07 
16,26 
19,42 
15,93 
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